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RESUMEN EJECUTIVO
En este proyecto se desarrolla e implementa un control predictivo multivariable ‘MPC’, basado en 
el modelo obtenido de una simulación de fraccionamiento de crudo con una etapa Preﬂ ash.
El objetivo de este estudio es el de implementar un MPC capaz de mantener las variables 
del proceso estables respecto a un punto de consigna determinado, con una dinámica lo 
suﬁ cientemente rápida frente a cambios y perturbaciones.
Introducción
El fraccionamiento de crudo es la primera etapa de destilación que sufre el petróleo antes de 
poder obtener productos de calidad comercial. Es operada de forma continua dentro de una 
reﬁ nería. Es una de las etapas que más energía demanda dentro de la Planta, por lo que uno de 
los métodos empleados hoy en día para mejorar la eﬁ ciencia energética, es el de introducir una 
etapa de destilación previa a la columna principal de fraccionamiento de crudo. El motivo es el de 
eliminar las fracciones más ligeras y parte de las Naftas (gasolinas), de tal forma que se demande 
menos energía para calentar la corriente que alimente la columna principal.
Por otro lado, a la hora de aplicar un sistema de control para poder operar con seguridad y 
mantener una calidad de producto, los modelos de control convencional Siso (single input single 
output) y las estrategias basadas en estos modelos no resultan del todo eﬁ caces a la hora de 
controlar procesos cuyas variables están fuertemente relacionadas, en el que se dan una serie 
de perturbaciones que modiﬁ can las condiciones de operación, como puede ser la variación de 
la composición del crudo o su temperatura. Las variables sobre las que se puede ejercer un 
control, generalmente variando los caudales del proceso, presentan una alta interacción entre 
sí, lo que obliga a implementar un modelo de control que sea capaz de ejercer un control eﬁ caz 
con variables acopladas y perturbaciones, manteniéndose en el Punto de Operación o Set point 
ﬁ jado. Para ello, se desarrolla un control multipredictivo variable, basado en un modelo Mimo 
(multiple input multiple output).
Los Modelos de Control Predictivo (Model Predictive Control “MPC”) son algoritmos de control 
avanzado para sistemas multivariables, altamente acoplados, con exceso de grados de libertad, 
con dinámica relativamente lenta y respuestas lineales. 
Fundamento teórico
En general, un MPC puede ser formulado como un problema de optimización donde se determina 
una secuencia óptima de M movimientos de la variable manipulada ‘u’ tal de minimizar una función 
objetivo que se calcula sobre la base de N predicciones de salidas de proceso. 
Solucionado el problema, sólo el primer movimiento de la variable manipulada se implementa en 
el proceso u (k), y el problema de optimización se calcula nuevamente para el próximo instante.
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Figura 1 - Horizonte de Predicción (Cubillos)
El algoritmo implementado en este proyecto es el Dynamic Matrix Control (DMC), uno de los 
primeros desarrollados con éxito. Las principales características de DMC son:
 - Función objetivo cuadrática sobre un horizonte de predicción ﬁ nito.
 - El problema de control es solucionado por mínimos cuadrados.
 - El modelo de predicción está basado en los coeﬁ cientes de respuesta en lazo abierto   
              frente a un escalón unitario en las variables manipuladas 
Metodología
La metodología seguida para la simulación en este proyecto consta de cuatro puntos:
Figura 2- Metodología de trabajo
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En un primer lugar, se diseñara un proceso mediante Aspen Plus. Primero se diseñan los equipos 
y luego se introducen las especiﬁ caciones al sistema (caudal, presión, temperatura, etc). Se 
seleccionará un método de cálculo que se ajuste a las propiedades de los compuestos a tratar.
Tras esto se procede a simular el sistema, con lo que se obtendrán los resultados en estado 
estacionario del proceso.
Antes de poder hacer una simulación en estado dinámico, se han de especiﬁ car ciertos parámetros 
físicos que afectan al sistema, como las dimensiones de los equipos o la caída de presión dentro 
del sistema. 
Ahora, se procede a simular en estado dinámico, que abrirá un programa de Aspen: Dynamics.
Las interacciones entre variables en el proceso hacen que un control convencional sea ineﬁ ciente 
o, en el peor de los casos, no se capaz de controlar el sistema. Por ello, se procede a implementar 
un control predictivo multivariable, que sea capaz de controlar el proceso en torno a un set point 
determinado y hacer frente a las perturbaciones.
Primero, se seleccionan las variables dentro del sistema según los objetivos de diseño. Dentro 
del Aspen Dynamics, se especiﬁ ca un script, que una vez ejecutado, proporcionará un modelo 
matemático del proceso, conteniendo información acerca de la interacción entre las variables 
seleccionadas.
Con los datos del modelo, se va a diseñar en controlador en Matlab. Se obtiene un modelo linear 
estado-espacio de las matrices generadas. Luego se reducirá ese sistema para que el sistema 
sea más rápido. Se efectuará un escalado del modelo, para adecuar porcentajes, y se deﬁ ne un 
rango para cada variable.
Para ﬁ nalizar, se inicializan las variables y se ejecuta el modelo. Se ajustan las matrices de 
ponderación dentro del sistema, que rigen como se ve afectado un parámetro dentro del sistema, 
hasta lograr el comportamiento dinámico deseado.
Simulación y Resultados
El estudio parte de una simulación en estado estacionario de una etapa de fraccionamiento de 
crudo con una columna Preﬂ ash. Sobre este sistema se implementa una simulación en estado 
dinámico, de la que se obtiene un modelo para cada Columna, ya que no es posible obtener un 
modelo que englobe ambas columnas. 
Sobre estos modelos se construyen los controladores, que posteriormente se tendrán que ajustar 
teniendo en cuenta el tipo de variable seleccionada y los objetivos de control. Por lo tanto, se 
obtienen dos MPC independientes que  un modelo sobre el que desarrollar el sistema de control.
 
Finalmente, se analiza la dinámica del sistema y el seguimiento del punto de operación para 
determinar la efectividad del controlador.
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-Columna Preﬂ ash
-Columna Crude
Figura 3 -  MPC Preﬂ ash: Variables Manipuladas y Variables Controladas
Figura 4 - MPC Crude: Variables Manipuladas y Variables Controladas
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En ambos casos se aprecian dinámicas bastante rápidas hasta alcanzar el Set point. Cabe 
destacar que en esta separación se busca un aumento de la producción y un ahorro energético, 
en detrimento de la calidad de las corrientes de salida.
El MPC basado en la columna Preﬂ ash presenta un ajuste en torno al Set point muy preciso y una 
dinámica bastante rápida, resultando un control eﬁ caz del proceso.
El MPC basado en la columna Crude tiene en cuenta más variables de proceso, y por lo tanto 
un modelo de partida más complejo, con un tiempo de respuesta mayor, que se hace patente a 
la hora de simular el problema en el ordenador. Se prioriza el valor de las composiciones, por 
afectar a etapas posteriores dentro de la Planta, y la temperatura, tanto por su relación con la 
composición como con la presión, frente a los niveles, cuyo valor no es preciso que sea constante, 
estando dentro de los rangos de operación de los equipos.
Los modelos sobre los que se desarrollan los MPC son modelos ideales, por lo que cabe esperar 
que si se introduce ruido y otras perturbaciones medidas, como lo son las alimentaciones, haya 
variables que sufran cierta desviación. 
Se demuestra que los controladores MPC, en concreto el algoritmo DMC, resultan útiles para 
controlar procesos químicos complejos, con dinámicas de menos de 1 hora en el controlador 
más complejo en este estudio. Mediante el software de simulación se comprueba la posibilidad 
de construir un modelo de un proceso químico complejo y estudiar sobre las distintas 
implementaciones, como el añadir una etapa previa en un proceso y poder estudiar su viabilidad. 
Tal es el éxito de este tipo de soluciones que hoy en día se estiman en 5000 las diferentes 
aplicaciones de estos algoritmos en la industria (Badgwell Q. a., 2002).
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1. INTRODUCCIÓN Y OBJETIVOS
El modelo de control predictivo es un avanzado método de control de procesos que se ha utilizado 
en la industria química y reﬁ nerías desde 1980. A diferencia de los modelos descentralizados, 
como los PID, caracterizados por un corto tiempo y un esfuerzo pequeño de desarrollo, los 
modelos MPC requieren un estudio más complejo y un mayor conocimiento del proceso. 
No obstante, estudios realizados (Badgwell Q. a., 2002) hasta el momento en diversos procesos 
han demostrado un rendimiento mejorado, con tiempos de establecimiento menores y menos 
oscilaciones ante las perturbaciones, y más aún, para el caso de operaciones complejas con 
alto grado de interacción entre las distintas variables y bucles, el sistema MPC es capaz de 
simpliﬁ carlo al ser capaz de tenerlas en cuenta automáticamente, y por consiguiente, se obtiene 
una mayor eﬁ ciencia tanto productiva como económica y una operación más segura y estable.
El desarrollo del controlador MPC requiere un modelo dinámico lineal del proceso para predecir 
el futuro comportamiento de las variables controladas en el rango del horizonte de predicción, 
donde comprueba que los valores anticipados se encuentren dentro del rango de trabajo, según 
las restricciones deﬁ nidas, delimitando la región factible de operación. Además del valor actual de 
cada variable, se tienen en cuenta los datos obtenidos durante la operación para incluir errores 
del modelo, ruido y perturbaciones no medidas. Entonces, el sistema calcula los valores para las 
variables manipuladas en el rango del horizonte de control, tratando de reducir lo máximo posible 
la desviación entre la variable controlada y su punto de consigna. 
Para el caso de los procesos multi-entrada-multi-salida Mimo como el del caso de estudio, el 
sistema tratará de optimizar todas las variables de manera simultánea, teniendo en cuenta los 
distintos factores de ponderación, prevaleciendo unas variables sobre otras, de forma que la 
desviación global sea mínima.
A su vez, el sistema tiene en cuenta tanto la desviación de las variables manipuladas de su punto 
de consigna como su velocidad de cambio.
Finalmente y sobretodo, el sistema emplea el principio del horizonte recesivo Esto signiﬁ ca que la 
función de optimización es evaluada y aplicada de nuevo en cada paso del tiempo de muestreo, 
de tal forma que en cada iteración se calcula un nuevo horizonte de predicción.
En este proyecto se va diseñar un Controlador Predictivo Multivariable (MPC) basado en 
un modelo de un proceso químico diseñado por el software Aspen Plus®. 
Utilizando un modelo en estado estacionario de una operación de fraccionamiento de crudo, 
se va a diseñar un modelo dinámico a través del software Aspen Plus® y, posteriormente, 
se va a emplear ese modelo para diseñar y ajustar un Controlador Predictivo Multivariable 
con el software Matlab® para el control del mismo.
Como objetivos de control, se pretende asegurar unas composiciones en las corrientes 
de salida y una respuesta rápida a las perturbaciones (cambio climático, etc) y robustez 
al ruido (desviación de una variable por causas externas al sistema), manteniendo unas 
condiciones de temperatura y presión constantes dentro de las columnas, teniendo de 
referencia a seguir los puntos de consigna introducidos en el diseño del MPC.
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Figura 5 - Horizonte de Predicción de un MPC (Cubillos)
11 Escuela Técnica Superior de Ingenieros Industriales de Madrid
2. FUNDAMENTO TEÓRICO
2. FUNDAMENTO TEÓRICO
Aproximadamente 40.000 columnas de destilación son operadas en E.E.U.U. y concentran el 
95% de los procesos de separación de la Industria Química (Riggs, 2016). Dado que la destilación 
afecta directamente a la calidad del producto, el ratio de producción y la utilización de los equipos, 
se hace patente la importancia económica que conlleva el control en este tipo de operaciones. El 
control en la destilación presenta los siguientes inconvenientes:
 -Se trata de un proceso no lineal.
 -Se da un fuerte acoplamiento de las variables.
 -Sea producen fuertes Perturbaciones.
 -El proceso tiene una tendencia no estacionaria.
Las columnas de destilación tienen una tendencia no estacionaria porque los niveles de 
impureza asintóticamente tienden a cero. El nivel de impureza en el producto de cabeza resulta 
la concentración del componente pesado clave, y viceversa. 
El acoplamiento es fuerte cuando se quiere controlar tanto la composición de cabeza como la de 
fondo. Además, las columnas se ven afectadas por una serie de perturbaciones, en concreto a 
cambios en el caudal o la composición de la alimentación, lo que afecta al rendimiento de cada 
plato.
Un buen control en la destilación se caracteriza por la reducción en la variabilidad de las impurezas 
en los productos, lo que tendrá un impacto económico positivo para todo el proceso.
Tras reducir la variabilidad en un producto, el set point de la impureza se puede aumentar, haciendo 
que el Sistema esté más cerca del valor deseado. Dado que esta etapa es el cuello de botella 
dentro del proceso de reﬁ no de petróleo, llevar el valor de la impureza al set point especiﬁ cado 
permite un mayor ratio de procesamiento.
El tipo y la magnitud de las perturbaciones que afectan a una destilación tienen un efecto directo 
en la consistencia del producto. Las perturbaciones pueden ser de los siguientes tipos:
-Cambios en la composición de la alimentación: Estos cambios suponen 
los mayores trastornos con el que el control de una columna de destilación 
tiene que lidiar de manera continua. Estos cambios tienden a desestabilizar 
la composición de todos los productos de salida. La mayoría de columnas 
de destilación no tienen un analizador de la composición en la entrada, por 
lo que generalmente se considera a la alimentación como una perturbación 
no medida. Las columnas que si lo tienen pueden aplicar un control 
feedforward, pero el Sistema se vuelve demasiado sensible a los cambios, 
lo que provoca una serie de problemas en la conﬁ guración del control.
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Teniendo presente todo lo anterior, se expondrán a continuación los distintos tipos de control, 
desde los controladores Siso más sencillo hasta el control Mimo que se va a desarrollar, tratando 
de de dar una visión global de los métodos de control, que ayude a entender la implementación 
de un tipo de control frente a los demás.
2.1. Tipos de Sistemas de Control
Un sistema de control en lazo cerrado necesita en cada instante conocer  el  estado  de  la 
variable  manipulada  y  el  punto  de  consigna,  de tal forma que pueda enviar a los actuadores las 
instrucciones precisas que consigan reducir el error entre ambos. Existen varios tipos de métodos 
de control, algunos de los cuales se detallan a continuación, de menor a mayor complejidad.
 
2.1.1. Control Todo-Nada
El control todo-nada, también llamado de dos posiciones, es un tipo de control en el que el elemento 
de actuación sólo puede tomar dos estados. Por ejemplo, si se desea  controlar  la  temperatura 
de  un  tanque  de  agua  mediante  una  resistencia eléctrica,  cuyo  calor  desprendido  no  es 
regulable,  la  acción  de  control  consistirá  en mantener encendida la resistencia hasta que 
la temperatura alcanzada sea mayor que la buscada,  momento  en  el  cual  se  apagará.  La 
temperatura  entonces  volverá  a descender,  de  forma  que  el  controlador  activará de nuevo el 
paso de corriente. Es decir, la variable manipulada tomará sólo dos  posiciones, bien totalmente 
abierta o totalmente cerrada, en función del valor del error:
        
     
-Cambios en el caudal de alimentación: la compensación de esta 
perturbación se suele tratar a través del ratio alimentación con uno de los 
caudales de salida (L/D, L/B,...). 
-Cambios en la temperatura del reﬂ ujo: Los cambios atmosféricos pueden 
provocar cambios repentinos en la temperatura de la corriente de reﬂ ujo, 
debido a los sistemas de refrigeración de los condensadores, sobre todo 
en aquellos que emplean aire para la refrigeración, lo que repercutirá en 
la composición de las corrientes de salida. Si existe un correcto control del 
reﬂ ujo, el impacto de las condiciones climáticas puede ser eliminado de 
forma efectiva.
-Cambios en la presión: La presión tiene una inﬂ uencia directa sobre la 
volatilidad de los compuestos a separar. Cambios en la presión pueden 
tener efectos signiﬁ cativos en los productos, aunque el sistema es capaz 
de minimizar los efectos si los cambios son suﬁ cientemente lentos. Una 
forma de controlar la presión sería mediante el control de la energía del 
condensador.
Figura 6 – Lazo de Control Cerrado
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                                 (Ec. 1)
Este sistema de control es muy poco eﬁ caz, puesto que no llegará a alcanzar nunca el punto de 
consigna, sino que estará continuamente realizando oscilaciones en torno a él.
Es habitual, para evitar las continuas oscilaciones, deﬁ nir una  zona neutra  alrededor del punto 
de consigna en la que se permite mantener la variable controlada.
2.1.2. Control proporcional
Sin necesidad de un análisis detallado del control todo-nada,  inmediatamente puede intuirse que 
la acción de control mejoraría si, en lugar de abrir o cerrar completamente las válvulas de control, 
éstas  tomasen  un valor mayor o menor en función de los lejos que se encuentre el estado de la 
variable del punto de consigna. O lo que es lo mismo, una acción de la variable manipulada en 
función del error.
        (Ec. 2)
Donde u
b 
es el valor que toma la variable manipulada cuando el error es nulo, que suele  tomarse 
como  el  valor  medio  entre  el  máximo  y  el  mínimo  de  entre  los  que puede tomar, y K
R
 es 
una constante denominada ganancia proporcional. 
Un inconveniente de este tipo de control consiste en que, ante procesos con cambios de carga 
habituales, presenta en estado estacionario un error permanente u Off Set. Para conseguir un 
correcto desempeño del controlador se ajustan los parámetros K
R
 y u
b
, normalmente para las 
condiciones de diseño del controlador. Cuando el proceso es sometido a cambios en los puntos 
de consigna o a la acción de las perturbaciones, puede  comprobarse  matemáticamente  que 
el  controlador  no  conseguirá  alcanzar  el estado  requerido,  sino  que  alcanzará  el  estado 
estacionario  manteniendo  una desviación constante en torno al punto de consigna. Fijado el 
valor de la constante K
R
, la  única  alternativa  de  la  que  dispone  el  operador  es  modiﬁ car 
manualmente  la apertura  de  la  válvula,  es  decir,  actuando  sobre  u
b
.  La  consecuencia 
inmediata es obvia, ahora el controlador funcionará adecuadamente en el nuevo punto de trabajo, 
pero presentará errores permanentes en todos los demás. Esto obligaría al operador a realizar 
continuos  cambios  en  la  apertura  de  la  válvula  ante  cualquier  variación  del estado del sistema, 
reduciendo al mínimo la utilidad del sistema de control. La magnitud de este error permanente 
no es aleatoria, sino que está relacionada con la deﬁ nición de K
R
. Si se escogen valores de la 
constante proporcional grandes, el Off Set de la medida será cada vez menor, acercándose más 
al punto de consigna. Sin embargo,  ganancias  proporcionales  grandes  también  provocarán 
un  empeoramiento de  la  dinámica  del  controlador,  ampliando  las  oscilaciones y ampliﬁ cando 
el ruido.
No obstante, existe un valor a partir del cual el sistema se hace inestable. Hay que encontrar, por 
tanto, un compromiso  entre  el  error  permanente  tolerado  y  la  acción dinámica.
Existe otro problema añadido al escoger valores grandes de K
R
. La  ganancia proporcional puede 
deﬁ nirse matemáticamente como: 
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Tomando porcentajes y asumiendo que la variable manipulada puede oscilar entre el 0 y el 100 
%, aumentar la ganancia proporcional implica reducir el porcentaje de error que es capaz de 
corregir la acción de control. Estos problemas inherentes a la acción proporcional se  solucionan 
añadiendo  las acciones  integral  y  derivativa,  para  corregir  el  funcionamiento en estacionario 
y dinámico, respectivamente.
Este controlador es adecuado para procesos en los que el añadir una ganancia proporcional 
grande no tenga efectos importantes sobre la estabilidad del sistema, y así puede reducirse el Off 
Set, aumentando la constante de tiempo sin necesidad de recurrir a la acción integral. También 
puede ser recomendable, al controlar variables en las que no es excesivamente importante 
mantener el valor controlado en un punto exacto, como puede ser un control de nivel entre límites 
o el bucle secundario de un lazo en cascada.
2.1.3. Control proporcional integral (PI)
En el apartado anterior se ha destacado el principal problema del control proporcional y es la 
desviación permanente de la variable de salida en estado estacionario. 
Como método para corregirlo se propone actuar manualmente sobre la válvula de  control hasta 
conseguir  alcanzar  el estado deseado. Surge, por tanto, la pregunta de si será posible diseñar un 
procedimiento por el cual esa corrección de la posición de la variable manipulada pueda llevarse 
a cabo de forma automática. Esto se consigue haciendo que la variable manipulada, u, sea una 
función cuya velocidad es proporcional al error a través de una constante K
i
.
        
        (Ec. 4)  
    Con esta ecuación es posible conocer el estado de la variable manipulada en función del 
tiempo:
        (Ec. 5)
La constante de proporcional integral debe tener unidades de velocidad, es decir, estar dividida 
entre  el  tiempo. Se suele deﬁ nir en función de la ganancia proporcional añadiendo el tiempo 
integral T
i
.
        (Ec. 6)
 
De esta forma, la ecuación de que describe la acción integral es:
         (Ec. 7)
Con esta nueva deﬁ nición se consigue que el controlador ya no sólo ﬁ je la posición de la variable de 
salida en función del error como hacía en el modo proporcional, sino que no deje de actuar sobre 
ella hasta asegurarse de que el error es nulo. El principal inconveniente que puede  encontrarse 
al añadir la acción integral al controlador es que 
Ec. 3
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realiza una acción de corrección más enérgica que el controlador proporcional, lo que empeora 
la dinámica del proceso.
El controlador PI es el más utilizado en la práctica. Es, por supuesto, necesario incluir la acción 
integral cuando se requiere tener la seguridad de que se alcanzará el punto de  consigna  en 
estado estacionario, aún a costa de sacriﬁ car el comportamiento dinámico. Prescindir  de  la 
componente derivativa responde a varios motivos fundamentales. La acción derivativa es mucho 
más sensible al ruido que las otras dos de  forma  que,  incluso  después  de  añadir  ﬁ ltros  al 
controlador, no es nada recomendable en sistemas sometidos a ruidos de medida  constantes. 
Tampoco es apropiado utilizarla en procesos con retardos grandes, pues la acción derivativa deja 
de tener efecto.
2.1.4. Control proporcional derivativo (PD)
Las  acciones  proporcional  e  integral  presentan  un  problema  principal,  necesitan  un 
cambio de signo del error para invertir la salida. Por ejemplo, en una habitación con un sistema 
de calefacción que pretende mantener la temperatura a 21 °C, si se abre una ventana en invierno 
la temperatura bajará y enviará al controlador una señal de error de signo negativo. El sistema 
de control PI aumentará entonces la carga térmica de la estancia  para  compensar  el  calor 
que  se  pierde  por  la  ventana.  Si  en  un  momento dado se cierra la ventana, el controlador 
seguirá aumentando el calor en tanto que el error entre el punto de consigna y la temperatura de 
la habitación es alto. Sin embargo ahora, con la ventana cerrada, la pérdida de calor será mínima 
y la generación ordenada por el controlador hará subir la temperatura rápidamente por encima de 
los 21 °C deseados. Será en este momento cuando el sistema detecte que el error ha cambiado 
de signo y se ponga a trabajar en sentido contrario, para bajar la temperatura.  Parece  razonable 
encontrar  algún  método  que  hubiese  sido  capaz  de predecir que tras haberse cerrado la 
ventana la carga térmica requerida es menor, sin necesidad  de  haber  superado  la  temperatura 
de  consigna.  Es  decir,  una  acción  de control basada en la velocidad de cambio del error, capaz 
de adelantarse y compensar el su efecto. Esto es lo que se conoce como acción derivativa y se 
expresa en función de la constante derivativa K
d
:
        (Ec. 8)
La constante K
d
 puede expresarse también por sencillez en términos de K
R
:
        (Ec. 9)
Donde aparece una nueva constante T
d
 que tiene unidades de tiempo y se conoce como tiempo 
derivativo.
Incorporando esta acción a la del control proporcional se tiene:
Ecuación 9. Controlador PD
         (Ec. 10)
La combinación de las dos acciones hace que la acción proporcional trate de reducir el error 
estacionario y la derivativa sea capaz de anticiparse y actúe únicamente cuando la magnitud 
del error este cambiando, aun en el caso de que el signo permanezca constante. Sin embargo, 
ninguna de estas dos acciones es capaz de eliminar el error permanente en estado estacionario.
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Generalmente, el único tipo de procesos en los que el controlador más apropiado es el derivativo 
son aquellos que ya llevan incorporados intrínsecamente la acción integral o los que,  cumpliendo 
las  características  que  lo  hacían  adecuado  para  la  acción proporcional, requieran mejorar su 
dinámica y no sean sensibles a ruidos ni tiempos muertos
2.1.5. Control Proporcional Integral Derivativo (PID)
El controlador proporcional integral derivativo es el que reúne las aportaciones de las acciones de 
control antes descritas. Matemáticamente se deﬁ ne como:
         (Ec. 11)
La acción proporcional estabiliza la oscilación de la salida y elimina el grado de inestabilidad 
provocado por las acciones integral y derivativa. La acción integral permite alcanzar el punto de 
consigna, eliminando el error permanente en estado estacionario. La acción derivativa, por su 
parte, permite alcanzar más rápidamente el estado estacionario. A  pesar  de  que, a priori, parece 
que el controlador PID es el más indicado para su utilización en sistemas de control, más del 
90 % de los controladores utilizados en la industria prescinden de la acción derivativa utilizando 
controles PI.
Un controlador que incorpore las tres acciones será, por regla general, el que mejor respuesta 
proporcione, siempre que no se vea afectado por los problemas descritos para los controladores 
anteriores. Se emplea habitualmente para mejorar el comportamiento de procesos que no poseen 
grandes retardos pero sí grandes desfases.
2.2. Estrategias de Control
La mayor parte de los sistemas de control en las unidades de proceso están compuestos por 
una entrada y una salida, denominados Siso (single input single output), con lo que pueden ser 
controlados por medio de algoritmos PID estándar. No obstante, hay un pequeño número de 
sistemas multivariables, es decir, con varias salidas y varias entradas llamados Mimo (múltiple 
input múltiple output). Los sistemas Mimo requieren una gran inversión económica, cuyo uso está 
justiﬁ cado en grandes complejos industriales, teniendo como ejemplo Columnas de destilación, 
unidades de cracking catalítico y unidades de destilación de crudo, como la estudiada en este 
proyecto.
El control de procesos multivariables por medio de controladores PID, presenta grandes 
diﬁ cultades debidas a la presencia de tiempos muertos, interacción y restricciones, por lo que es 
necesario recurrir a un procedimiento que tenga en cuenta esas variables.
Las dos técnicas más usadas para el desarrollo de sistemas de control en procesos multivariables 
son la Matriz de Ganancias Relativas (RGA) y el Control Predictivo Basado en Modelos (CPBM).
 
RGA - Matriz de Ganancias Relativas en estado estacionario. Tiene por objeto obtener 
el mejor emparejamiento de variables para desacoplar la interacción entre lazos.
 
CPMS – Control Predictivo Basado en Modelos. Utiliza un modelo explicito para 
predecir cuál será el comportamiento del proceso a lo largo del tiempo.
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Antes de proceder a explicar de forma exhaustiva ambas técnicas, se explicará en que consiste 
la interacción entre lazos de control. 
2.2.1. Interacciones en Lazos de Control
La ganancia de un lazo abierto (controlador en manual) debe ser evaluada en primer lugar con 
el resto de lazos abiertos, es decir, con la salida de los controladores ﬁ ja (variables manipuladas 
“Mv” constantes) y, después, volver a evaluarla con los otros lazos cerrados, es decir, con las 
medidas de los controladores ﬁ jas (variables controladas “Cv” constantes).
La ganancia relativa de la variable controlada “i” (medida del lazo evaluado) con respecto a la 
variable manipulada “j” (salida del controlador del lazo evaluado) se deﬁ ne como:
         
        (ec. 12)
 
 Si la ganancia en lazo abierto del lazo evaluado no cambia si el otro lazo está en manual 
como si está en automático, el lazo evaluado no afecta ni se ve afectado por la acción del otro 
lazo, por lo que no existe interacción entre ellos (λij=1).
 Si la variable controlada “ci” no responde a la manipulada “mj” cuando el otro lazo está 
en manual (variable manipulada constante), la ganancia relativa será cero      (λij=0). Se podría 
interpretar se encuentra en un circuito diferente de la variable del proceso, por lo que serán 
independientes el uno del otro.
 Si existe alguna interacción entre ambos lazos de control, cambiando “mj” se verá afectada 
tanto “ci” como la variable controlada del otro lazo.
A continuación se plantea un ejemplo para ilustrar de forma sencilla la idea desarrollada:
Se precisa controlar de forma automática caudal y composición de una mezcla manipulando dos 
válvulas automáticas en las dos corrientes que aportan producto a la mezcla.
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     Figura 7 - Sistema de Mezcla
Se comprueba que cada una de las válvulas afecta a ambas variables controladas. Al aumentar 
el punto de consigna de caudal C2 y cambiar el valor M2, también se modiﬁ ca la composición C1 
porque el aporte del componente que controla esta composición M1, aumenta o disminuye con 
respecto al caudal principal M2, y de la misma forma se verán afectadas las variables cuando se 
modiﬁ ca el valor de la composición C1.
 
   Figura 8 – Interacción entre los lazos de control del Sistema de Mezcla
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2.2.2. Matriz de Ganancias Relativas RGA
Para la explicación más detallada, se tomará un sistema de alimentación de una unidad de crudo 
como ejemplo:
 
    
    Figura 9 – Alimentación a la unidad de Destilación
Todas las corrientes se encuentran en fase líquida, por lo que no existen prácticamente tiempos 
muertos. Cuando aumenta el caudal de carga a la unidad por medio del controlador de caudal 
FC, disminuye el nivel en el degasiﬁ cador, por lo que el controlador C2 abre la válvula M2. Esto 
hace que disminuya la presión C1 abriendo la válvula M1 para compensar el aumento de carga a 
la unidad. Dependiendo de la sintonía de ambos controladores se puede provocar una oscilación 
continua en el proceso.
El sistema tiene un comportamiento similar cuando se conﬁ gura el controlador C1 actuando sobre 
la válvula M2 y el controlador C2 actuando sobre la válvula M1. En cualquier caso es conveniente 
probar ambas conﬁ guraciones. Al aumentar la carga en FC disminuye el nivel en el degasiﬁ cador, 
abriendo la válvula M1. Esto hace que aumente la presión y, como consecuencia, el controlador 
C1 mandará abrir la válvula M2 restableciendo el equilibrio. 
2.2.3. Ganancias Relativas en Estado Estacionario
En un proceso multivariable, la ganancia en lazo abierto de una variable controlada Cv, en 
respuesta a un cambio en la variable manipulada Mv puede cambiar cuando una segunda variable 
se somete a control. La primera variable controlada puede tener un valor cuando el segundo lazo 
esta en manual y otro calor diferente cuando el segundo lazo esta en automático. 
La ganancia de un lazo abierto (controlador en manual) debe ser evaluada en primer lugar con 
el resto de lazos abiertos, es decir, con las variables manipuladas constantes (salida de los 
controladores ﬁ ja) y, después, volver a evaluarla con los otros lazos cerrados, es decir, con las 
variables controladas constantes (medidas de los controladores ﬁ jas).
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Se deﬁ ne la ganancia en lazo abierto, manteniendo en manual el lazo 1 (PC) como el lazo 2 (LC) 
en estado estacionario como:
        (ec. 13)
Si se posiciona en modo automático el lazo 2 (LC) manteniendo en manual el lazo 1 (PC), la 
ganancia en lazo abierto en estado estacionario será:
        (ec. 14)
Dividiendo la primera ecuación entre la segunda se obtiene la ganancia relativa λ11 de este 
emparejamiento de lazos:
   
    
         (ec. 15)
Con todo esto lo que se busca es construir la matriz de ganancias relativas, que describe la 
interacción.
        (ec. 16)
La particularidad de esta matriz es que tanto sus ﬁ las como sus columnas tienen que sumar 1, por 
lo que conociendo solo λ11 se puede conocer toda la matriz.
Ejemplo de Ganancias Relativas
Se va a describir un ejemplo para una pareja de lazos de control. Se utilizará el esquema de la 
ﬁ gura X. En este sistema se ﬁ ja el lazo de control 1 correspondiente al PC, mientras que el lazo 
2 de control es el LC. 
Para obtener la ganancia relativa λ11 se realizan los siguientes pasos, en los que se parte de una 
salida a válvula del 52%:
 Posicionar en modo manual los controladores LC y PC.
 Producir un salto en escalón del 2% en la salida a válvula del PC (Mv1).
 Esperar hasta conseguir el estado estacionario en el PC (Cv1).
La presión en el desalador cambia desde 8,0 kg/cm2 hasta 7,5 8,0 kg/cm2. Con estos valores, la 
ganancia con el lazo PC en manual, manteniendo también en manual el LC es:
    
         (ec. 17)
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Para obtener la segunda ganancia se realizan las siguientes operaciones:
 Posicionar en modo automático el controlador LC.
 Posicionar en modo manual el controlador PC.
 Producir un salto en escalón del 2% en la salida a válvula del PC (Mv1).
 Esperar hasta conseguir el estado estacionario en el PC (Cv1).
La presión en el desalador ha cambiado de 8,0 kg/cm2 a 7,7 kg/cm2. La ganancia con el lazo PC 
en manual, manteniendo en automático el LC es:
         (ec. 18)
Por lo que la matriz de ganancias relativas queda:
    
        (ec. 19)
La interpretación de la matriz sigue el siguiente criterio:
 λ11= λ22= 1  Ninguna interacción
 λ11=λ22= 0.5  Máxima interacción
 λ11=λ22= 0  No debe utilizarse para el control
Por lo que se da bastante interacción entre los 2 lazos de control. Al modiﬁ car la salida a válvula 
de cualquiera de los controladores tiene un efecto muy similar en ambos. También se aprecia que 
el emparejamiento de las variables es correcto desde el punto de vista de ganancias relativas, 
puesto que la ganancia relativa del PC con su propia válvula se aproxima más a la unidad que la 
que corresponde con la válvula del LC.
El criterio a seguir para el emparejamiento de variables es el de unir la variable controlada 
con la variable manipulada cuya ganancia relativa esté más próxima a la unidad. En este caso 
corresponde con el emparejamiento entre la variable presión y su propia válvula (M1 y C1).
2.2.4. Introducción del Control Predictivo Multivariable
En la mayor parte de las unidades de proceso, la región de operación aceptable está delimitada 
por varias restricciones o límites comprendidos dentro de alguno de los siguientes grupos:
 Límites de actuadores (Válvula totalmente cerrada o abierta).
 Límites de equipo (Máxima presión de trabajo, etc.).
 Restricciones de operación (Inundación de la columna, etc.).
 Restricciones en la calidad del producto (Límite de impureza).
Dentro de dicha región, se deﬁ ne un punto óptimo de operación, que supone un compromiso 
entre el punto óptimo económico (situado en el límite) y el punto óptimo de operación, que tendrá 
un margen mayor para poder solventar perturbaciones en el sistema con mayor seguridad.
22Álvaro de Frutos Sanz
CONTROL PREDICTIVO MULTIVARIABLE DE UNA COLUMNA DE FRACCIONAMIENTO CON ETAPA PRE-FLASH
Los controladores PID no son adecuados para controlar un proceso con varias restricciones, ya 
que el operador no puede atender razonablemente a todas las variables a supervisar para el 
reajuste.
El control multivariable detecta el punto de operación óptimo económico en cada ejecución de 
control, y conduce a la unidad a ese punto con una operación estable a pesar de las perturbaciones, 
manipulando los puntos de consigna de controladores básicos.
A partir del modelo obtenido, se caracteriza el sistema dado que:
 En el momento presente predice la salida del proceso para un cierto periodo de tiempo 
denominado horizonte de predicción.
 Deﬁ ne una trayectoria para el futuro más cercano de las salidas de proceso con objeto de 
llevarlas a su punto de consigna o valor límite.
 Calcula un vector de movimientos futuros para minimizar el error.
 Aplica el primer elemento del vector de movimientos calculados.
 Vuelve a repetir el ciclo de cálculo prediciendo de nuevo las salidas de proceso.
Este sistema de control presenta una serie de ventajas entre las que destacan:
 Permite la solución a problemas de control con comportamientos dinámicos no usuales.
 No requiere amplios conocimientos técnicos para su operación en planta.
 Puede manipular procesos con problemas de interacción multivariable.
 Realiza la compensación de tiempos muertos
 Da una respuesta adecuada a procesos con respuesta inversa.
 Introduce una vía para llevar a cabo acción de control feedforward compensando las 
perturbaciones del proceso.
Los datos de planta se utilizan para construir el modelo dinámico lineal del proceso conteniendo 
todas las interacciones signiﬁ cativas entre variables. El modelo se utiliza para predecir el 
comportamiento de una variable controlada en lazo abierto en un periodo de tiempo futuro, que 
sea suﬁ ciente para permitir que los efectos de los cambios efectuados en el pasado,  tanto de 
las variables manipuladas como de las de perturbación, alcancen su estado estacionario. Esto 
permite al controlador predecir las violaciones futuras de las restricciones, de forma que se pueda 
tomar una acción de control anticipada para evitarlas.
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Por último, se incorpora una programación lineal para resolver el problema de optimización en 
estado estacionario para el punto de operación más económico en cada ejecución del controlador. 
Este problema de optimización, utiliza los valores predichos para el estado estacionario de las 
variables controladas y los valores actuales de las variables manipuladas. Con estos valores se 
calcula el punto óptimo de operación en estado estacionario que satisface los límites, tanto de las 
variables manipuladas como de las controladas.
2.2.5. Control MPC
Los Modelos de Control Predictivo (Model Predictive Control “MPC”) son algoritmos de control 
avanzado para sistemas multivariables, altamente acoplados, con exceso de grados de libertad, 
con dinámica relativamente lenta y respuestas lineales, lo que hace frente a los problemas de 
control especiﬁ cados al principio del capítulo. 
En general, un MPC puede ser formulado como un problema de optimización donde se determina 
una secuencia óptima de M movimientos de la variable manipulada u tal de minimizar una función 
objetivo que se calcula sobre la base de N predicciones de salidas de proceso.
Solucionado el problema, sólo el primer movimiento de la variable manipulada se implementa en 
el proceso u (k), y el problema de optimización se calcula nuevamente para el próximo instante.
Estos algoritmos empiezan a desarrollarse a ﬁ nales de los años 70 y tienen un impacto importante 
en la Industria Petrolera, concretamente en el control de columnas de destilación de crudo, 
aunque hoy en día se estiman en 5000 las diferentes aplicaciones de estos algoritmos en la 
industria (Badgwell Q. a., 2002). 
Figura 10 - Horizonte de Predicción (Cubillos)
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  Tabla 1 - Aplicaciones de algoritmos MPC por sector según desarrollador [ (S. Joe Qin, 2012)]
El algoritmo implementado en este proyecto es el Dynamic Matrix Control (DMC), uno de los 
primeros desarrollados con éxito (1980, Aspen Technology). Las principales características de 
DMC son:
 Modelo de planta lineal basado en coeﬁ cientes de respuesta.
 Función objetivo cuadrática sobre un horizonte de predicción ﬁ nito.
 El problema de control es solucionado por mínimos cuadrados.
 El modelo de predicción está basado en los coeﬁ cientes de respuesta en lazo abierto 
frente a un escalón unitario en las variables manipuladas según se muestra en la ﬁ gura:
    Figura 11 - Coeﬁ cientes de Respuesta (Martín, 2005)
25 Escuela Técnica Superior de Ingenieros Industriales de Madrid
2. FUNDAMENTO TEÓRICO
El motivo de emplear este software frente al resto de alternativas es profundizar más tanto en el 
manejo del mismo, como en la asignatura Control de Procesos, y hacer una aproximación al control 
real de un proceso de destilación de crudo, cuya simulación puede proporcionar información útil 
a la hora de decidir si un proceso pasa del ordenador al laboratorio, y del laboratorio a planta. 
Por último, se analizarán las limitaciones del método, siendo consciente de que no hay una única 
solución al problema, tal y como se aprecia de la tabla 1.
En este proyecto se va a implementar en control a partir de un modelo de Aspen Plus. El modelo 
consta en un sistema de dos columnas de destilación. La primera columna denominada Preﬂ ash 
es una etapa en la que se favorece la separación de las fracciones más ligeras del crudo, 
haciendo que el proceso sea energéticamente más eﬁ ciente, en detrimento de la pureza de las 
composiciones. 
Posteriormente, la corriente de fondo es sometida a otra separación en la columna de 
fraccionamiento principal Crude, donde además de las Naftas se obtendrán otras fracciones más 
pesadas. 
Tras especiﬁ car los requisitos necesarios para la implementación del proceso en régimen 
dinámico, se procede a especiﬁ car las variables manipuladas y las controladas que se quiere 
tener en el MPC para que el software calcule las interacciones entre las distintas variables, así 
como perturbaciones y errores del sistema, y nos proporcione un modelo, sobre el que se basará 
el sistema de control implementado con ayuda de Matlab. 
Finalmente se analiza la respuesta del sistema hasta alcanzar el régimen estacionario, según un 
Set point deﬁ nido por el operador.          
Cabe destacar que, a nivel de operación, las acciones sobre el sistema se efectúan a través de 
la manipulación de caudales, sean de entrada, salida o reﬂ ujo y la energía aportada al proceso.
El uso de un MPC frente a un control basado en PID tiene además otras ventajas. Permite una 
operación del proceso menos exigente de cara al operador, así como la optimización constante 
del proceso en torno a las especiﬁ caciones, lo que se reﬂ eja en una mayor retribución, lo que 
justiﬁ ca la inversión necesaria para su aplicación.
2.3. Modelos de Predicción
Conceptualmente, el modelo del sistema real puede dividirse en dos submodelos:
 Modelo del Proceso – Relaciona la respuesta del proceso con todas las entradas medidas. 
Si hay más de una entrada, una o más pueden ser variables manipuladas mientras que las restantes 
serán consideradas variables de perturbación medidas. La estrategia del CPBM compensará 
automáticamente dichas perturbaciones medidas por medio de su acción feedforward.
 Modelo de las Perturbaciones – Intenta describir la parte de la respuesta del proceso que 
no puede ser explicada por el modelo del proceso. En las aplicaciones reales, esto comprende 
los efectos de perturbaciones no medidas, ruido y errores.
Figura 12 – Lazo Abierto
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Asumiendo que el proceso es lineal e invariante en el tiempo, se puede representar mediante una 
función de transferencia de la siguiente forma:
         (ec. 20)
Donde:
 
Las interacciones entre las distintas variables tendrían una forma similar a:
 
        Figura 13  - Ejemplo de modelo multivariable (S. Joe Qin, 2012)
y (t) es la respuesta del sistema.
u (t) es la entada que se manipula o la perturbación medida.
g (q) es la función de transferencia que representa la parte determinista de la dinámica 
del proceso.
v (t) representa el efecto de todas las perturbaciones no medidas que actúan sobre el 
sistema, incluido el ruido.
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2.3.1. Modelo de Respuesta Salto Escalón
Es el modelo utilizado por el Algoritmo DMC. Utiliza como entrada saltos en escalón, como indica 
su nombre. La respuesta del sistema en el instante actual es el resultado de la secuencia de 
entradas pasadas. El estado actual solo se debe a las variaciones que haya habido en el pasado 
en las entradas. Si tras un salto en escalón de la variable manipulada Mv, el sistema alcanza un 
valor estacionario al cabo de n periodos de muestreo se tiene que:
           (ec. 21)
 
La principal desventaja es que este modelo no puede aplicarse directamente a sistemas inestables 
y que contienen un gran número de parámetros, por encima de 50.
2.4. Funcionamiento de un Controlador
El primer paso para implementar un controlador multivariable es realizar el modelo dinámico del 
proceso. Este modelo se obtiene provocando perturbaciones en la unidad y recogiendo los datos 
durante esas perturbaciones. El modelo de planta se analiza utilizando el software de identiﬁ cación 
y el resultado de este análisis constituye el modelo multivariable y dinámico del proceso, el cual 
contiene todas las interacciones signiﬁ cativas entre variables.
El modelo lo conforman las respuestas en el tiempo de las variables dependientes a un salto 
en escalón positivo, en el tiempo cero, de la correspondiente variable independiente mientras el 
resto de variables independientes se mantienen constantes, lo que se conoce como respuesta en 
lazo abierto a un salto escalón.
 
    Figura 14 - Diagrama estrategia de control de un MPC
Una vez obtenido el modelo dinámico, este modelo se utiliza para realizar una predicción de 
comportamiento futuro de las variables controladas del proceso sumando los efectos de todas 
las variables manipuladas, es decir, aplicando los principios de linealidad y superposición. Esta 
predicción se realiza utilizando la historia de los cambios en las variables independientes. Se 
tienen en cuenta todos los cambios realizados en el pasado en las variables independientes hasta 
alcanzar el estado estacionario, puesto 
gi son los coeﬁ cientes de la respuesta a salto
y0 representa el efecto acumulativo de los incrementos de control n periodos de 
muestreo antes suponiendo que la salida está asentada en un valor constante.
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que todos estos cambios aún tienen efecto sobre el sistema. No se considerarán los cambios 
ocurridos en el pasado hace más tiempo del que corresponde al estado estacionario, puesto que 
esos cambios han dejado de tener efecto en el sistema.  
El siguiente paso del algoritmo de control es calcular las referencias óptimas en estado estacionario 
para todas las variables, controladas y manipuladas. Este cálculo se realiza por la programación 
lineal en estado estacionario. Se consideran los valores iniciales de las variables manipuladas 
y sus límites de operación, los valores predichos para las variables controladas y sus límites de 
operación. 
Los límites de operación deﬁ nen una región de operación aceptable, y los valores actuales de 
las MS’s y los predichos para las Cv’s deﬁ nen el punto de operación en estado estacionario, 
asumiendo que no se realizan movimientos en las Mv’s.
El paso ﬁ nal en el algoritmo de control consiste en desarrollar un plan detallado de acción de 
control para las Mv’s, que minimice la diferencias entre el comportamiento futuro predicho por el 
controlador y el comportamiento deseado como referencia de las Cv’s. El comportamiento futuro 
deseado para cada Cv es la referencia en estado estacionario que calcula la programación lineal. 
En otras palabras, la diferencia o error de cada Cv es:
         (ec. 22)
De forma más concreta, la referencia en estado estacionario de una Cv es su punto de consigna. 
Con el ﬁ n de llevar de forma dinámica las Cv’s a sus valores de referencia, se calculan una 
serie de movimientos futuros para cada Mv. El valor de la Mv, cuando se le suman todos los 
movimientos calculados, debe ser igual al valor de referencia dado por la programación lineal en 
estado estacionario. Si todas las Mv’s alcanzan su estado estacionario, también lo harán las Cv’s.
2.5. Matriz Movimientos Futuros
Se deﬁ ne la matriz de control como una matriz dinámica de coeﬁ cientes modiﬁ cada por medio 
de cálculos con la que se pueden predecir los movimientos futuros de las variables manipuladas. 
Para el cálculo de esos movimientos futuros, se incluyen los parámetros de ajuste Equal Concern 
Error (ECE), por el que las variables controladas alcanzan el mismo nivel de importancia dentro 
del controlador, y Move Suppresion Factor (MSF), que elimina errores de forma más suave.
          
         (ec. 23)
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3. DESTILACIÓN DE CRUDO
La Destilación es el proceso de separar dos o más líquidos miscibles aprovechando los distintos 
puntos de ebullición entre ambos. El componente más volátil, el de menor peso molecular, se 
evapora primero, de tal forma que se obtiene una corriente de vapor rica en un componente y una 
corriente de líquida con el otro componente. 
Dentro de la columna de destilación las corrientes de gas y líquido se evaporan y condensan en 
cada etapa, obteniendo así una mejor separación de los compuestos, ya que de esta forma se 
favorece que el líquido que se evapora siempre es más rico en el componente más volátil, de tal 
manera que al ir subiendo por la columna el producto será cada vez más puro, siendo una de las 
operaciones de separación más empleadas en la Industria.
 
  Figura 15 – Esquema interior de una columna de destilación con platos (Chiesa, 2016)
La ﬁ gura XX ilustra el proceso de destilación en una columna con platos, en la que el líquido se 
retiene en los platos mediante un vertedero, mientras que el gas es obligado a atravesar el líquido 
a través de una serie de campanas, produciéndose un intercambio de materia y energía.
Después de la crisis energética de los años 70, en el diseño de procesos se focalizó el esfuerzo 
en obtener procesos con una mayor recuperación de energía y un menor coste operacional. Esta 
reducción de energía suele ir en detrimento de la pureza de la fracción ligera o la intermedia, que 
requerirán de un tratamiento de separación posterior para obtener una pureza comercial.
El objetivo es extraer los hidrocarburos presentes en el crudo por destilación, sin afectar la 
estructura molecular de los componentes, siendo la primera etapa dentro del procesamiento del 
crudo. 
En las unidades de Topping, el objetivo es obtener combustibles terminados y cortes de 
hidrocarburos que serán procesados en otras unidades, para convertirlos en combustibles más 
valiosos. 
En las unidades de Vacío, solo se produce cortes intermedios que son carga de unidades de 
conversión, las cuales son transformadas en productos de mayor valor y de fácil comercialización.
 
La destilación o fraccionamiento, del crudo es una operación que permite separar cortes o 
combustibles de una mezcla compleja de hidrocarburos, como lo es el petróleo. El principio físico 
en el que se basa el proceso es la diferencia de volatilidad de los componentes, por tal motivo 
en las columnas fraccionadoras se adecuan las condiciones termodinámicas para obtener o 
“condensar” los combustibles perfectamente especiﬁ cados. 
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El fraccionamiento del crudo se completa en dos etapas, en primer lugar se procesa en unidades 
de destilación atmosférica o Topping, donde la presión de trabajo es típicamente 1 Kg/cm2. Los 
combustibles obtenidos por este fraccionamiento son enviados como carga de otras unidades, 
que completan su reﬁ nado. Gran parte del crudo procesado en los Topping no se vaporiza, ya que 
para lograrlo sería necesario elevar la temperatura de trabajo sobre el umbral de descomposición 
térmica. Por tal motivo, este residuo atmosférico, denominado crudo reducido, se bombea a una 
unidad de Vacío, lo que permite destilarlo a mayores temperaturas sin descomponer la estructura 
molecular. Para que se produzca la el fraccionamiento de los cortes, se debe alcanzar el equilibrio 
entre las fases líquido-vapor, ya que de esta manera los componentes de menor peso molecular 
se concentran en la fase vapor y, por el contrario, los de mayor peso molecular predominan en la 
fase liquida, aprovechando las diferencias de volatilidad entre hidrocarburos. 
Básicamente el proceso consiste en vaporizar los hidrocarburos del crudo y luego condensarlos 
en cortes deﬁ nidos. Modiﬁ cando fundamentalmente la temperatura, a lo largo de la columna 
fraccionadora. 
La vaporización se produce en el horno y zona de carga de la columna fraccionadora. En el 
Horno se transﬁ ere la energía térmica necesaria para producir el cambio de fase y en la Zona de 
Carga se disminuye la presión del sistema, produciéndose el ﬂ ash de la carga, obteniéndose la 
vaporización deﬁ nitiva. 
La fase líquida se logra con reﬂ ujos o reciclo de hidrocarburos retornados a la torre. Estos reﬂ ujos 
son corrientes liquidas de hidrocarburos que se enfrían por intercambio con crudo o ﬂ uidos 
refrigerantes. La función u objetivo principal de estos, es eliminar o disipar en forma controlada 
la energía cedida a los hidrocarburos en el horno, de esta manera se enfría y condensa la carga 
vaporizada, en cortes o fracciones de hidrocarburos especíﬁ cas, obteniéndose los combustibles 
correspondientes. 
La columna posee bandejas o platos donde se produce el equilibrio entre los vapores que 
ascienden y los líquidos descendentes. En una serie de platos dentro de la columna se conectan 
unos Strippers para obtener fracciones intermedias. 
Productos
En las unidades de Topping, se obtienen los siguientes productos ﬁ nales y cargas de otros 
procesos. 
Producto Destino
Nafta liviana Se envía como carga a isomerización 
donde se mejora el RON y MON
Nafta pesada Se envía como carga a Hidrotratamiento 
de Naftas y Reforming, donde se mejora 
el RON
Kerosene Se envía a almacenaje
Gas Oíl liviano se envía a almacenaje
Gas Oíl pesado Se envía como carga a Hydrocracking, 
convirtiéndolo en Gas Oíl y JP o a las 
unidades de Craking Catalítico Fluido.
Tabla 2 - Productos de la unidad de fraccionamiento Crude o unidad de Topping
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Impurezas en el Crudo
El crudo antes de ser fraccionado, debe ser acondicionado y preparado debidamente para lograr 
una operación eﬁ ciente. El petróleo desgasiﬁ cado que se recibe en las Reﬁ nerías, contiene 
impurezas que son perjudiciales para el medio ambiente, los equipos, productos y procesos. Las 
impurezas son: 
Sales Fundamentalmente cloruros de sodio, calcio y 
magnesio, presentes en el agua que tiene el 
crudo. Estas sales se transforman en ácido 
clorhídrico, que es altamente corrosivo y por 
ende sumamente perjudicial para los equipos.
Óxidos de Hierro Afectan los coeﬁ cientes de ensuciamiento de 
equipos, calidades de productos y catalizadores
Arcilla, Arena y otros sólidos Provenientes de la formación productora 
y lodos de perforación, estos perjudican 
fundamentalmente los coeﬁ cientes de 
ensuciamiento de los equipos y afectan la 
calidad de los productos residuales por alto 
contenido de cenizas. 
Compuestos Organometálicos Desactivan los catalizadores de las unidades 
de conversión.
Cristales de sal u Óxidos en suspensión Afectan tanto a los productos como a los 
procesos catalíticos. En el caso de los 
compuestos de sodio, es especialmente 
perjudicial para los tubos de los hornos, ya 
que provocan ensuciamiento, haciendo que 
los quemadores del horno no funcionen 
correctamente.
     
     Tabla 3 - Impurezas en el Crudo
Operaciones previas al fraccionamiento
Para evitar o minimizar los efectos perniciosos de estas impurezas se realizan fundamentalmente 
tres tratamientos: 
Decantación en Tanques 
El tratamiento en tanque consiste en decantar el agua libre que tenga el crudo por 
gravedad. Por tal motivo, la temperatura del tanque es muy importante en esta etapa, 
ya que la propiedad física que la gobierna es la viscosidad. El proceso está favorecido 
por el aumento de temperatura, ya que esto disminuye la viscosidad, y por lo tanto 
se mejora la velocidad de migración del agua, evitando crear corrientes convectivas 
dentro del líquido que diﬁ culten la decantación.
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Decantación en Tanques 
El tratamiento en tanque consiste en decantar el agua libre que tenga el crudo por 
gravedad. Por tal motivo, la temperatura del tanque es muy importante en esta etapa, 
ya que la propiedad física que la gobierna es la viscosidad. El proceso está favorecido 
por el aumento de temperatura, ya que esto disminuye la viscosidad, y por lo tanto 
se mejora la velocidad de migración del agua, evitando crear corrientes convectivas 
dentro del líquido que diﬁ culten la decantación.
Desalado 
El propósito de este proceso, es eliminar las sales e impurezas que tienen los 
petróleos crudos, carga de las unidades de Topping. Los sólidos en suspensión y las 
sales disueltas en muy pequeñas gotas de agua, dispersas en el seno del petróleo 
son extraídos en los desaladores, ya que no resulta económico decantarlas en los 
tanques. 
El proceso de desalación consiste en precalentar el crudo para disminuir la viscosidad, 
inyectar agua de lavado, producir una mezcla intima entre ambos, contactarla con el 
agua residual del crudo y posteriormente separar el agua contendiendo la mayor 
proporción de impurezas. En deﬁ nitiva, se lleva a cabo la disolución de las sales 
presentes en el crudo, cuya eliminación se produce mediante electrólisis. 
Dosiﬁ cación de Hidróxido de Sodio 
La tercera etapa de acondicionamiento del crudo es la inyección de hidróxido de 
sodio, esta operación a diferencia de las dos anteriores no elimina el contaminante, 
sino que minimiza el efecto por transformación de sales menos perniciosas. 
En la desalación no se consigue elimina la totalidad de las sales, por lo que se inyecta 
una solución cáustica para transformar los cloruros de calcio y magnesio en cloruros 
de sodio. El cloruro de sodio tiene una constante de hidrólisis menor que las otras 
sales, por lo cual se minimiza la generación de cloruro de hidrogeno y por ende el 
ataque corrosivo a la unidad. 
El gas cloruro de hidrogeno condensa en la parte superior de la torre y, en contacto con agua, 
forma ácido clorhídrico, que provoca corrosión dentro de los equipos, lo que podría ocasionar 
roturas. 
El agregado cáustico sustituye los cationes magnesio y calcio por sodio.
 
La sustitución se lleva a cabo según las siguientes reacciones.
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El control de la corrosión se complementa con el uso de productos químicos, a base de aminas, 
que permiten neutralizar el ácido y formar una capa protectora en las paredes de los equipos.
Una vez eliminadas las impurezas del crudo, se precalienta y se envía a la torre Preﬂ ash, donde 
se produce una evaporación del crudo. La fracción vaporizada se envía directamente a la 
columna fraccionadora, lo que permite disminuir la carga a los hornos, disminuyendo el consumo 
de combustible. 
Unidad de destilación atmosférica de crudo
Tras realizarse una primera separación de las fracciones más ligeras, la corriente de fondo de la 
columna Preﬂ ash se introduce en el horno de la columna Crude para aumentar la temperatura del 
ﬂ uido y así poder destilar las fracciones más pesadas. Los hidrocarburos vaporizados ascienden 
por la columna fraccionadora a través de bandejas, donde entran en contacto con el caudal de 
líquido descendente, donde tiene lugar el intercambio de materia y energía.
3.1. Destilación De Crudo Con Etapa Preﬂ ash
El interés en el ahorro energético en la industria se debe al enorme consumo de energía de las 
plantas, que se estima en un 30% (Massimiliano Errico, 2008) del total consumido en la Industria. 
Este consumo energético se debe a que el crudo requiere de un gran número de tratamientos, 
desde el pre tratamiento del crudo para que este pueda ser destilado sin riesgo para el medio 
ambiente o el propio equipo (desulfuración, desalinización, etc.), que a su vez generan residuos 
que han de tratarse, hasta etapas posteriores de puriﬁ cación de productos en otras columnas. 
También se pueden obtener componentes más volátiles (y de mayor interés comercial) de las 
fracciones más pesadas. Todo ello conlleva un enorme consumo energético y, por consiguiente, 
un gran impacto económico en el producto.  
La principal ventaja de la implementación de una etapa Preﬂ ash es la eliminación de los 
componentes más ligeros de la corriente de crudo antes de entrar en la columna principal, lo 
que reduce el empleo de energía en la columna y también mejora el ﬂ ujo dentro de la columna, 
mejorando el intercambio de calor dentro de la columna.  De forma generalizada, se considera 
que la mejor localización de esta etapa dentro del proceso está entre la desalinización del crudo y 
la columna principal, ya que además de las fracciones ligeras, se separará una corriente de agua 
que podría causar corrosión en el resto de equipos. 
Una etapa Preﬂ ash dentro del proceso de destilación consiste en introducir una o varias etapas 
de destilación previas para mejorar la eﬁ ciencia energética del proceso, provocando un bypass 
de las fracciones más ligeras, de tal forma que estas no tienen que ser calentadas de nuevo. Sin 
embargo, ya que estas fracciones ligeras no están presentes en la columna de destilación, se 
produce una peor separación de los compuestos, debido a las volatilidades relativas dentro de la 
columna. Son equipos de menor tamaño que la columna fraccionadora principal
La justiﬁ cación de introducir esta etapa previa al fraccionamiento en la columna se da si disminuye 
la energía total requerida para el proceso, ya que todo el crudo que reﬁ ne la planta pasará por 
esta unidad, por lo que supone un porcentaje elevado de la energía total empleada por la planta.
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4. METODOLOGÍA DE TRABAJO 
La metodología seguida para la simulación en este proyecto consta de cuatro puntos:
 
     Tabla 4 - Metodología de trabajo
En un primer lugar, se diseñara un proceso mediante Aspen Plus. Primero se diseñan los 
equipos y luego se introducen las especiﬁ caciones al sistema (caudal, presión, temperatura, 
según el proceso). Se seleccionará un método de cálculo que se ajuste a las propiedades de los 
compuestos a tratar.
Tras esto se procede a simular el sistema, con lo que se obtendrán los resultados en estado 
estacionario del proceso.
Antes de poder hacer una simulación en estado dinámico, se han de especiﬁ car ciertos parámetros 
físicos que afectan al sistema, como las dimensiones de los equipos o la caída de presión dentro 
del sistema. 
Ahora, se procede a simular en estado dinámico, que abrirá un programa de Aspen: Dynamics.
En el Aspen Dynamics aparecerá el modelo, con el que se puede interactuar cambiando 
parámetros dentro del sistema, o efectuar una estrategia de control convencional. Dado que las 
interacciones entre variables en el proceso hace que un control convencional sea ineﬁ ciente o, 
en el peor de los casos, no se capaz de controlar el sistema. Por ello, se procede a implementar 
un control predictivo multivariable, que será capaz de controlar el proceso en torno a un set point 
especiﬁ cado y hacer frente a las perturbaciones.
Primero, se seleccionan las variables dentro del sistema según los objetivos de diseño. Dentro 
del Aspen Dynamics, se especiﬁ ca un script, que una vez ejecutado proporcionará un modelo 
matemático del proceso, conteniendo información acerca de la interacción entre las variables 
seleccionadas.
Con los datos del modelo, se va a diseñar en controlador en Matlab. Se obtiene un modelo linear 
estado-espacio de las matrices generadas. Luego se reducirá ese sistema para que el sistema 
sea más rápido. Se efectuará un escalado del modelo, para adecuar porcentajes, y se deﬁ ne un 
rango para cada variable. 
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Para ﬁ nalizar, se inicializan las variables y se ejecuta el modelo. Se ajustan las matrices de 
ponderación dentro del sistema, que rigen como se ve afectado un parámetro dentro del sistema, 
hasta lograr el comportamiento deseado.
A continuación se muestra un esquema del modelo de este estudio.
Figura 16 – Esquema del Proceso
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4.1. SIMULACIÓN EN ESTADO ESTACIONARIO
El proceso consta de dos columnas atmosféricas, una primera Preﬂ ash que se encarga de hacer 
una primera separación de las fracciones más ligeras, disminuyendo la energía necesaria en la 
segunda columna para la separación, de tal forma que el total de la energía combinada de ambas 
columnas sea menor que sólo empleando la columna Crude. La segunda columna, Crude, separa 
el resto de Naftas, además de otras fracciones de interés económico, como el Keroseno y el 
Diésel. Por la parte baja de la columna se obtendrá la corriente de agotamiento, de menor interés 
económico, compuesta por fracciones cuyo punto de ebullición es superior a 300ºC, y la corriente 
de Residuo gelatinoso. La columna Crude cuenta, además, con tres Strippers para favorecer 
la separación de los distintos productos, obteniendo una corriente lateral por cada equipo. La 
separación se favorece alimentando vapor de agua a cada columna y Stripper, lo que modiﬁ ca la 
volatilidad relativa dentro de la columna y favorece la separación. El interés en aplicar un modelo 
predictivo en esta parte del proceso responde a mejorar el rendimiento energético, operando en 
siempre en una zona óptima dados unos parámetros de control, facilitando el manejo de la planta 
a los operadores.
Ninguna de las columnas tiene hervidor, por lo que para lograr la temperatura de operación, 
el crudo se precalienta en sendos hornos Furnace, situados a la entrada de cada columna y 
todas las entradas de vapor de la columna intervienen en el intercambio energético dentro de la 
columna.
El modelo empleado para el cálculo es el Braun K-10 (BK-10). 
Este método se basa en las correlaciones obtenidas a través de los gráﬁ cos K-10, tanto para 
componentes reales como para fracciones de petróleo. Las fracciones de petróleo abarcan desde 
los 137K-700K. Es un método desarrollado para cubrir el rango de las fracciones pesadas, de 
ahí el uso de este método frente a otros como Chao-Seader CHAO-SEA, recomendados para 
mezclas con fracciones ligeras.
4.1.1. Comparación Energética entre Procesos
Antes de especiﬁ car los parámetros necesarios para la simulación dinámica, se quiere 
veriﬁ car la hipótesis de que la columna Preﬂ ash produce una diferencia signiﬁ cativa dentro del 
Fraccionamiento del crudo. 
La hipótesis contempla que sin esta columna, el nivel de pureza de las corrientes será mayor, 
pero el ahorro energético en esta etapa, sumado a que etapas posteriores de separación son 
necesarias haya Preﬂ ash o no, justiﬁ ca el uso de esta columna. Además, es posible hacer un 
mejor aprovechamiento energético dentro del sistema pudiendo poner en contacto corrientes 
entre ambas columnas u otras partes de la Planta.
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4.1.1.1. Proceso con etapa Preﬂ ash
Los datos obtenidos tras la simulación son los siguientes:
    Figura 17 - Consumo del horno en la columna Crude
    Figura 18 – Consumo del horno en la columna Preﬂ ash
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También se compara la calidad de las corrientes de salida:
   Figura 19– Composición de las corrientes con etapa Preﬂ ash
4.1.1.2. Proceso sin etapa Preﬂ ash
Para esta columna, se especiﬁ ca un ratio de destilado por cabeza igual a la suma de los ratios 
por separado en el proceso con etapa Preﬂ ash, siendo el resto de los parámetros iguales. Se 
exponen los mismos datos que para el proceso anterior:
   Figura 20 - Consumo del horno para el Proceso sin etapa Preﬂ ash
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   Figura 21 – Composición de las corrientes sin etapa Preﬂ ash
Se observa que la energía empleada por el horno para el proceso sin Preﬂ ash es la suma por 
separado de los consumos en ambas columnas, aunque no se está teniendo en cuenta que 
se pueden aprovechar el contacto entre corrientes para una transferencia energética, lo que 
supondría un ahorro de energía. Las gráﬁ cas también muestran que los productos tiene un grado 
de pureza mayor.
Además, la etapa Preﬂ ash supondría un aumento de la producción, ya que el sistema tendría 
capacidad de procesar una mayor alimentación.
Se determina, por  tanto, que la etapa Preﬂ ash supone una mejora notable del proceso y resulta 
rentable invertir en este tipo de equipos para el aumento de producción, tanto en plantas existentes 
como en proyectos nuevos.
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4.2. SIMULACIÓN EN ESTADO DINÁMICO
4.2.1. Dimensionamiento de los Equipos
Antes de poder implementar la simulación en estado dinámico, se han de deﬁ nir las dimensiones 
de los equipos. Para ello se emplean los resultados obtenidos en Aspen de los volúmenes 
hidráulicos (Bloque -> Proﬁ les -> Hydraulics) que circulan por las distintas etapas tanto de las 
columnas como de los strippers.
Siendo el tiempo de residencia de 5 minutos. El volumen de los equipos se calcula estimando 
que la longitud del equipo sea el doble que su diámetro. Para los cálculos se usan datos de 
etapas concretas correspondientes a las partes de la columna a determinar en orden de ejecutar 
la simulación. Cada etapa tiene un caudal hidráulico diferente, por lo que se puede calcular un 
diámetro por etapa. Para el cálculo del diámetro se emplea la siguiente expresión:
         (ec. 26)
Equipo Etapa Caudal (m3/s) Volumen (m3) Diámetro (m) Longitud (m)
Reﬂ ux drum 
Crude 
25 0,082 49,275 3,154 6,308
Sump Crude 1 0,073 43,726 3,031 6,061
Reﬂ ux drum Pre-
ﬂ ash Crude 
10 0,179 107,290 4,088 8,175
Sump Preﬂ ash 
Crude 
1 0,049 29,362 2,654 5,308
Stripper 1 4 0,026 15,400 2,140 4,281
Stripper 2 3 0,041 24,312 2,492 4,984
Stripper 3 2 0,021 12,391 1,991 3,981
Tabla 5 - Valores de los Perﬁ les Hidráulicos y Dimensionamiento de las Columnas
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4.2.2. Conﬁ guración de la columna Crude
A continuación se muestra la conﬁ guración empleada en la columna Crude:
General
    Figura 22 - Conﬁ guración columna Crude
Es una columna de destilación atmosférica, con una pequeña caída de presión por etapa, haciendo 
que la media de presión dentro de la misma esté en torno a 1 bar.
La columna Crude consta de 25 platos y un condensador total. Produce un total de destilado de 
14.1 m3 al día, procesando 1755 kmol de crudo por hora. La alimentación se introduce por la 
etapa 22, previo paso por el horno y la corriente de vapor se introduce por la última etapa, para 
estar en contacto con toda la alimentación.
Presión
Como ya se ha mencionado, la columna Crude trabaja a presión atmosférica en cabeza. Se 
selecciona una pequeña caída de presión entre etapas para el correcto funcionamiento de la 
columna.
 
     
    Figura 23 - Presión columna Crude
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Corrientes
La columna Crude consta de 25 platos y dos alimentaciones, una que es el producto de fondo de 
la columna Preﬂ ash y una corriente de vapor de agua. Los productos de cabeza, tras el paso por 
el condensador total, sería una mezcla de agua y Naftas, mientras que el producto de fondo es 
el crudo reducido.
 
    Figura 24 - Corrientes columna Crude
Horno de Precalentamiento
El horno produce una vaporización ﬂ ash de la corriente de fondo de la columna Preﬂ ash, siendo 
el consumo del horno una de los datos a obtener en esta simulación.
 
    Figura 25 - Precalentamiento Columna Crude
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Pumparround (recirculación)
La columna Crude cuenta con Pumparrounds o recirculaciones, que mejoran el contacto entre 
las fases, obteniendo una mejor separación. Ambos pumparround producen un enfriamiento del 
líquido, de tal forma que al entrar en el plato no afecte al equilibrio líquido-vapor. Es por ello que 
el consumo de ambas recirculaciones se especiﬁ ca como negativo en la simulación. 
La primera recirculación desemboca en el plato de alimentación del primer Stripper, recogiendo 
de manera parcial el líquido del plato 8.
 
    Figura 26 – Recirculación del primer Stripper de Crude
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La segunda recirculación desemboca en el plato de alimentación del segundo Stripper, recogiendo 
de manera parcial el líquido del plato 14.
    Figura 27 – Recirculación del segundo Stripper de Crude
Una vez obtenidas las dimensiones de los equipos, se procede a la conﬁ guración del apartado 
Dynamics, dentro de cada uno de los equipos. Para ello se deﬁ nirán los apartados Reﬂ ux drum, 
Sump e Hydraulics.
Reﬂ ux drum
Se especiﬁ can las dimensiones del Reﬂ ux drum, que es dónde se acumula el ﬂ uido que es 
recirculado, empleando los datos calculados en el apartado anterior (5.2.1). 
 
    Figura 28 - Conﬁ guración dinámica del Reﬂ ux drum Columna Crude
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Sump (Sumideros)
Se especiﬁ can las dimensiones del Sump, que supone el nivel de fondo de la columna.
 
    Figura 29 - Conﬁ guración dinámica del Sump Columna Crude
Perﬁ les Hidráulicos
Se muestra una ﬁ gura con los perﬁ les hidráulicos, empleando el dato proporcionado por el 
dimensionamiento de los platos, efectuado por Aspen:
    Figura 30 – Tray sizing Crude
Se selecciona como tipo de bandeja Sieve, que es un plato con perforaciones, siendo una de 
las bandejas más comunes y fáciles de mecanizar, con un solo paso por etapa. A continuación 
se muestran los resultados del cálculo, que determinarán el diámetro que se empleará para la 
hidráulica de la columna.
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Figura 31 – Resultados Tray Sizing Crude
Se introduce el dato del diámetro obtenido en Hydraulics:
Figura 32 - Conﬁ guración dinámica de los perﬁ les hidráulicos Columna Crude
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4.2.3. Conﬁ guración de la columna Preﬂ ash
A continuación se muestra la conﬁ guración empleada en la columna Crude:
General
Esta columna no cuenta con ningún Stripper, por lo que no será necesario ningún ajuste en ese 
sentido.
Es una columna de destilación atmosférica, con una pequeña caída de presión por etapa, 
haciendo que la media de presión dentro de la misma esté en torno a 1 bar.
    Figura 33 - Conﬁ guración columna Preﬂ ash
La columna Preﬂ ash consta de 10 platos y un condensador parcial. Produce un total de 
destilado de 15.9 m3 al día, obteniendo como producto 1615 kmol por hora y cuyo producto de 
fondo constituye la alimentación de la columna Crude. La alimentación se introduce por la etapa 
10, previo paso por el horno y la corriente de vapor se introduce por la misma etapa.
Presión
La columna Preﬂ ash trabaja a una presión ligeramente superior a atmosférica en cabeza, para 
favorecer la separación de los compuestos más ligeros, dejando una corriente de fondo rica con 
compuestos de mayor peso molecular. Se especiﬁ ca la presión de fondo de la columna, donde 
se aprecia que la caída de presión por etapa resulta muy pequeña.
 
    Figura 34 - Presión columna Preﬂ ash
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Corrientes
 
    Figura 35 - Corrientes columna Preﬂ ash
Horno de Precalentamiento
El horno produce una vaporización ﬂ ash de la corriente de fondo de la columna Preﬂ ash, siendo 
el consumo del horno una de los datos a obtener en esta simulación.
 
    Figura 36 - Precalentamiento Columna Preﬂ ash
Una vez obtenidas las dimensiones de los equipos, se procede a la conﬁ guración del apartado 
Dynamics, dentro de cada uno de los equipos. Para ello se deﬁ nirán los apartados Reﬂ ux drum, 
Sump e Hydraulics.
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Reﬂ ux drum
Se especiﬁ can las dimensiones del Reﬂ ux drum, que es dónde se acumula el ﬂ uido que es 
recirculado, empleando los datos calculados en el apartado anterior (5.2.1). 
 
    Figura 37 - Conﬁ guración dinámica del Reﬂ ux drum Columna Preﬂ ash
Sump (Sumideros)
Se especiﬁ can las dimensiones del Sump, que supone el nivel de fondo de la columna.
 
    Figura 38 - Conﬁ guración dinámica del Sump Columna Preﬂ ash
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Perﬁ les Hidráulicos
Se muestra una ﬁ gura con los perﬁ les hidráulicos, empleando el dato proporcionado por el 
dimensionamiento de los platos, efectuado por Aspen:
      Figura 39 – Tray Sizing Preﬂ ash
Se selecciona como tipo de bandeja Sieve, que es un plato con perforaciones, siendo una de 
las bandejas más comunes y fáciles de mecanizar, con un solo paso por etapa. A continuación 
se muestran los resultados del cálculo, que determinarán el diámetro que se empleará para la 
hidráulica de la columna.
  
     Figura 40 – Resultados Tray Sizing Preﬂ ash
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Se introduce el dato del diámetro obtenido en Hydraulics:
 
   Figura 41 – H Conﬁ guración dinámica de los perﬁ les hidráulicos Columna Preﬂ ash
Con esto, quedarían especiﬁ cada la columna para realizar la simulación dinámica.
Válvulas
Se añaden unas válvulas para las corrientes de entrada de vapor a las columnas y los strippers, 
y otra para la alimentación, de tal forma que se pueda provocar una pequeña caída de presión 
de 0.1 psi, evitando inconsistencias de cara al cálculo, ya que no hay ni bombas ni compresores. 
Se cambia la especiﬁ cación de dichas válvulas a Vapor-Liquid-Free Water, ya que se dan las tres 
fases en el proceso, pese a que por las válvulas sólo se de una fase. 
Figura 42 - Conﬁ guración Válvulas
También es necesario activar, dentro del Report Options, la casilla ADA-Pseudocomp.
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Tras esto, se podrá activar el modo dinámico y ejecutar la simulación. Se seleccionará la opción 
Flow Driven, ya que no necesita los perﬁ les de presión dentro de las columnas, y que requiere un 
ajuste muy preciso.
Al simular, se desplegará el modo dinámico de Aspen en una nueva ventana. Desde aquí se 
obtendrá el modelo para cada columna ejecutando sendos Scripts (anexos III y IV). Antes de 
nada se eliminarán las válvulas, ya que el modelo actúa sobre las corrientes, por lo que dará un 
error a la hora de simular el modelo.  
 
Cabe destacar que en los sistemas Mimo no hace falta relacionar una a una las variables 
manipuladas con las controladas, ni es necesario que haya el mismo número de  variables de 
entrada que de salida.
A continuación se expondrá el criterio seguido para la selección de las variables del controlador:
4.2.4. Selección de Variables
Se quiere controlar el proceso de tal forma que se puedan obtener una serie de productos con un 
grado de pureza determinado y garantizar la seguridad de la operación. Siguiendo este criterio se 
ha escogido las siguientes variables:
  
Fracción de 
Crudo
Punto de 
Ebullición, ºC
Composición química 
aproximada
Usos
Gas Ligero <30 C2 – C4 Calefacción
Gasolina 30 - 180 C4 – C9 Transporte
Keroseno 160 - 230 C8 – C16 Aviación 
Diesel 200 - 320 C10 – C18 Transporte
Aceite 'Pesado' 300 - 450 C16 – C30 Aceites 
Lubricantes 
y otros 
Combustibles
Crudo Reducido > 300 (al vacío) C26 – C38 Aceites 
Lubricantes 
y otros 
Combustibles
Residuo >C35 Asfalto
4.2.4.1. Variables Controladas
Se controlan las composiciones de las corrientes de salida. Teniendo en cuenta 
que las formas en las que se comercializa el petróleo son mezclas de varios tipos 
de hidrocarburos, para el control de la composición se toma como referencia 
el compuesto con el punto de ebullición que esté en la mitad de ese rango de 
temperaturas según:
Tabla 6- Fracciones típicas del Petróleo. Standard Handbook of Petroleum and Natural Gas Engineering. 
William C. Lyons, Gary J Plisga, BS. 2011
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También se controla la temperatura de la columna, tanto por motivos de seguridad 
como de asegurar una temperatura estable, que repercutirá en la calidad de los 
productos. Para seleccionar que etapa de la columna es más sensible a los 
cambios, se mirará el perﬁ l de temperaturas de la columna proporcionado por 
la simulación en estado estacionario. Como puede observarse en la gráﬁ ca, la 
mayor variación de temperatura se da en la etapa 2 para la columna Crude. El 
perﬁ l de temperaturas en el Preﬂ ash tiene la mayor diferencia en el mismo plato, 
siguiendo un perﬁ l similar.
 
   Figura 43 - Perﬁ l de Temperaturas en la columna Crude
También se controla la presión en cabeza de cada columna, no así de los Strippers, 
debido a que es un parámetro que inﬂ uye directamente en la volatilidad de los 
compuestos y es un parámetro que podría generar daños en caso de disparo.
Por último, se controlan los niveles de las columnas por seguridad y para 
evitar una mala distribución en la columna, manteniendo al proceso en unas 
condiciones de operación óptimas.
4.2.4.2. Variables Manipuladas
Para producir cambios que afecten a las variables que se desean tener bajo 
control en un Set point, se han seleccionado todas las corrientes de salida de 
las columnas.
También se han seleccionado los reﬂ ujos circulantes dentro de las columnas, 
dado que es un parámetro que afecta a la composición de los productos, a la 
presión y a los niveles. 
Se controlan los intercambios energéticos del proceso, tanto en los hornos 
Furnace,  como en los condensadores.
4.2.4.3. Perturbaciones Medidas
Por último, se consideran como perturbaciones medidas las corrientes de 
entrada a cada columna, como son la corriente de alimentación y las corrientes 
de vapor. La corriente de alimentación a la columna Crude si está controlada, 
pero por el MPC de la columna Preﬂ ash,  por lo que de cara al controlador de la 
segunda columna, será una perturbación.
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Tras ejecutar los Scripts, Aspen creará un modelo lineal para cada columna, en forma de 7 
archivos (CDI_list, CDI_RGA, CDI_A, CDI_B, etc). CDI_A, CDI_B, CDI_C deﬁ nen A, B y C, 
matrices dispersas del modelo estado –espacio estándar de tiempo continuo. La matriz D es nula. 
CDI_List  enlista las variables del modelo y sus valores nominales y CDI_G deﬁ ne la ganancia 
estática entre las entradas y las salidas en las condiciones nominales.
Las variables que se han tenido en cuenta para el control son: 
    Tabla 7-  Variables empleadas para los MPC
Crude Preﬂ ash
Variables Manipuladas Mv Variable Mv Variables Manipuladas Mv Variable mv
Calor Horno Crude Qr Calor Horno Preﬂ ash Qr
Intercambio Condensador Crude Qr Intercambio Condensador 
Preﬂ ash
Qr
Reﬂ ujo Crude Reﬂ ux.FmR Reﬂ ujo Preﬂ ash Reﬂ ux.FmR
Caudal Naftas Pesadas FmR Caudal Ligeros FmR
Caudal Keroseno FmR Caudal Naftas FmR
Caudal Diesel FmR Caudal alimentación Crude FmR
Caudal Agotamiento FmR
Caudal Red Crude FmR
Variables Controladas Cv Variable Cv Variables Controladas Cv Variable cv
Presión Condensador Crude P Presión Condensador 
Preﬂ ash
P
Nivel Crude (etapa 25) L Nivel Columna (etapa 10) L
Nivel Reﬂ ux drum L Nivel Reﬂ ux drum L
Composición H.Naphtha 142ºC Zmn Composición Lights 378 ºC Zmn
Composición Keroseno 225ºC Zmn Composición Naftas 378 ºC Zmn
Composición Diesel 281 ºC Zmn Temperatura Plato 2 
Preﬂ ash
T
Composición AGO 378 ºC Zmn
Temperatura Plato 2 Crude T
Perturbaciones Medidas 
(Feedforward)
Perturbaciones Medidas 
(Feedforward)
Caudal Cu-Steam Caudal alimentación 
Mixcrude
Caudal Cu-Steam 1 Caudal Pf-Steam
Caudal Cu-Steam 2
Caudal Cu-Steam 3
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4.3. SIMULACIÓN DEL MPC EN MATLAB
Como ya se ha mencionado, el algoritmo que se emplea para los MPC que se van a implementar 
es el Dynamic Matrix Control DMC. Con el software de Aspen se ha obtenido el modelo lineal para 
cada columna. Estos archivos (matrices) son los que usará Matlab  para hacer los MPC. Se ha 
incluido el código en los anexos I y II. 
Las operaciones efectuadas en Matlab antes de poder ejecutar el MPC son las siguientes:
 
 El escalado del Modelo facilitará la elección del factor de ponderación de los controladores 
y la ganancia del estimador. Típicamente se escala las entradas y salidas de forma que tengan un 
rango entre 0 y 100 por ciento. En este caso se considera que las entradas tienen una oscilación 
de 0 al doble de su valor  nominal, así como las salidas, salvo  la  presión, en cuyo caso  se 
considera que las columnas no empiezan completamente vacías, sino con 0,9 bares y su lapso 
se elige de forma  tal  que, en condiciones  estándar,  se  encuentre  al  50%. Al ser la presión 
de operación tan próxima a las condiciones iniciales, el rango de operación para la presión 
será bastante reducido. También se anotan los valores nominales e iniciales en las unidades 
correspondientes para facilitar las conversiones subsecuentes.
Se reduce el orden del modelo, esto acelerará los cálculos con un impacto despreciable en la 
precisión de la predicción.
Tras estas operaciones, se ejecuta el comando del MPC:
 Se deﬁ nen el número de variables del sistema y tiempo de muestreo
 Se deﬁ nen los factores de ponderación
El tiempo de muestreo debe ser lo suﬁ cientemente pequeño para registrar los sucesos importantes 
más rápidos pero, a su vez, lo suﬁ cientemente grande como para reproducir la dinámica total del 
sistema, para poder compensar de forma efectiva las perturbaciones. Si es demasiado pequeño 
la carga computacional será demasiado alta y tendrá reacciones innecesarias frente a ruido. Las 
dos columnas requieren diferentes tiempos de muestreo ya que no tienen el mismo número de 
variables y por tanto en el Preﬂ ash se requerirá menor tiempo de muestreo. No obstante si el 
tiempo de muestreo estimado no es suﬁ ciente MATLAB no podrá ejecutar el programa avisando 
de este error. La diferencia del tiempo de muestreo entre las dos columnas es muy grande, del 
orden de 100 veces más, por lo que se deduce que un buen controlador MPC se limitaría a 
controlar el mínimo número de variables que controlen un proceso, para que este pueda trabajar 
de forma óptima. 
Tras cargar los archivos del modelo, se transforma a un modelo LTI SS (Linear Time 
Invariant Space State)
Se reduce el orden del modelo, lo que se hará que los cálculos sean más rápidos.
Se comprueba que las matrices tienen las dimensiones adecuadas.
Se efectúa un escalado del Modelo, para que los resultados vengan expresados en 
porcentajes, menos la presión y se deﬁ ne un rango para cada variable.
Se inicializan las variables.
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   Tabla 8 - Tiempos de muestreo
Por último, se deﬁ ne la matriz de ponderación (Weight Matrix) junto a sus respectivos factores de 
ponderación (Weight Factors) y las restricciones, que se deﬁ nen sobre las variables de entrada, 
salida y la velocidad de cambio de las variables de entrada. Estos parámetros también son 
decisivos a la de deﬁ nir el controlador, puesto que determinan las penalizaciones relativas en 
la optimización. Cuanto más importante sea la desviación de una variable respecto de su punto 
de consigna, mayor deberá ser su factor de ponderación respecto a las demás. No hay ningún 
procedimiento a seguir a la hora de ﬁ jar los valores adecuados, por lo que se tendrá que estimar 
la importancia relativa dentro de los distintos valores e ir haciendo ajustes a medida que se 
obtienen resultados. 
En primer lugar se considera la Presión como el parámetro más importante, ya que la estabilidad 
y la seguridad del proceso dependen de este parámetro. 
En segundo lugar se consideran las Composiciones de salida de los productos.
Por último se ﬁ jan los valores de los Niveles, al no necesitar mantener el nivel estanco frente a 
una perturbación, dentro de unos valores.
A continuación se ﬁ jan los valores de los factores para las variables de entrada y la velocidad de 
cambio de los mismos. Para las variables de entrada Mv no hay razón para mantener ningún valor 
ﬁ jo, de hecho, las perturbaciones y el uso de distintos puntos de operación son característicos 
de procesos químicos reales y, por tanto, su respectivo factor de ponderación será cero. Para la 
velocidad de cambio de las variables de entrada Mv, el modelo MPC parte de un valor estándar 
de 0,1.
Tras ejecutar el código con estos parámetros, se ha tenido que ajustar el controlador basándose 
en la desviación de las variables frente al punto de consigna.
   Figura 44 - Factores de Ponderación empleados en el MPC del Preﬂ ash
 
    
   Figura 45 - Factores de Ponderación empleados en el MPC de Crude
Preﬂ ash Crude
Tiempo de muestreo 30/3600 3900/3600
Horizonte de 
Predicción
20 20
Horizonte de Control 4 4
Variables 12 16
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Para las restricciones de las variables de entrada y salida se establecerá, a priori, un rango de 
0 a 100. Hay que tener en cuenta que el modelo está prestablecido en base porcentual y cada 
variable de entrada y salida se ﬁ ja de forma que su valor nominal sea 50, y 100 corresponda al 
doble de su valor nominal, salvo en las presiones, que se ha de hacer una consideración adicional 
de los valores que se puede tomar y su respectivo cero. Para las perturbaciones no medidas en 
la entrada se ﬁ ja un valor nominal de cero.
Para las variables de salida, en el nivel  se considerará un rango 25 – 75 %  como medida de 
seguridad. También se ﬁ jará un máximo para la concentración de salida, puesto que no tiene 
sentido físico que una composición sea más que 1, por lo que se ﬁ jará un máximo de 50.
Para el resto de variables correspondientes a la velocidad de cambio de las Mv no se ﬁ jará 
ninguna restricción, ya que el modelo del MPC acota dichas variables. A continuación se mostrará 
para el caso del Preﬂ ash, siendo similar para el caso de la columna Crude.
   Figura 46 - Rango de las variables para en MPC del Preﬂ ash
Se puede ver el código completo empleado para cada MPC  en los Anexos I y II.
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5. RESULTADOS 
Es importante destacar que el modelo en el que se basa el MPC recoge más interacciones entre 
las variables y perturbaciones al sistema, por lo que es normal que algunos valores sufran cierta 
desviación del punto de consigna con respecto a los datos obtenidos en la simulación estacionaria. 
Tras ejecutar ambos MPC, se obtienen las siguientes gráﬁ cas:
6.1. Columna Preﬂ ash
A continuación se muestran los resultados de la ejecución del controlador de la columna 
Preﬂ ash:
   Figura 47 - MPC: Variables Controladas y Variables manipuladas
Como puede apreciarse en la ﬁ gura 47, el MPC tiene una respuesta rápida ante la perturbación 
del 3% en el reﬂ ujo introducida, controlando todas las variables muy cerca del set point impuesto. 
Las variables manipuladas sufren una ligera desviación, 2%, del punto normal de operación, pero 
a la vista del buen ajuste del MPC las desviaciones se consideran respuestas a las perturbaciones 
introducidas por el modelo. Las variables manipuladas que trabajan por encima de su punto de 
operación previsto es la corriente de Naftas, lo que supondrá mayor caudal en esa corriente. La 
otra variable es el intercambio de calor en el condensador, que también trabaja por encima del 
punto previsto, por lo que condensará más líquido, con lo cual ambas subidas concuerdan.
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    Figura 48 - MPC Preﬂ ash: Concentraciones, Tª y Presión
En la Figura 48 se puede apreciar como la temperatura tiene una respuesta rápida y llega 
rápidamente al estado estacionario, mientras que las concentraciones tardan 2 horas en 
estabilizarse por completo, aunque sin cambios bruscos.
Por otro lado la presión llega rápidamente al punto de consigna y se mantiene de forma estable, 
coincidiendo con las concentraciones en el tiempo.
 
   Figura 49 - MPC Preﬂ ash: Concentraciones en % másico, Tª y Presión
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   Figura 50 - MPC Crude: Variables Manipuladas y Variables Controladas
Corroborando las gráﬁ cas anteriores, se tienen los valores en el tiempo de la concentración, la 
temperatura y la presión, y los valores se encuentran en el valor de los Set point ﬁ jados.
6.2. Columna Crude
A continuación se muestran los resultados de la ejecución del controlador de la columna Crude:
    Figura 51 - MPC Crude: Composiciones, Tª y Presión
61 Escuela Técnica Superior de Ingenieros Industriales de Madrid
5. RESULTADOS 
Como se aprecia en la ﬁ gura 51, la respuesta del sistema es muy rápida, consiguiendo 
composiciones estables en torno a los puntos de consigna establecidos. Las pequeñas variaciones 
se deben a la interacción de estas variables con aquellas que han sufrido mayor perturbación. 
Debido a que la desviación es pequeña (<6%), se concluye que lestas variaciones no tienen un 
efecto signiﬁ cativo en las composiciones
La presión también tiene un establecimiento rápido y trabaja ligeramente por debajo del punto de 
consigna.
 
   Figura 52 - MPC Crude: Concentraciones en % másico, Tª y Presión
La ﬁ gura 52 muestra que se favorece la extracción del compuesto de referencia para el Keroseno, 
obteniendo un 25% de este compuesto en dicha corriente. Las demás composiciones, pese a 
estar en el punto de consigna, están en menor proporción dentro de sus respectivas corrientes.
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6. CONCLUSIONES Y LÍNEAS FUTURAS
Se concluye que el MPC controlando la columna Preﬂ ash (ﬁ guras 48 y 49) cumple con los puntos 
de consigna establecidos, tiene un tiempo de ejecución corto y ofrece un control rápido ante el 
ruido y las perturbaciones. Dichas perturbaciones obligan a algunas de las variables manipuladas 
a desviarse del punto de actuación establecido a través de la simulación estacionaria, lo que 
tiene sentido debido a que esta simulación no tenía en cuenta dinámicas y perturbaciones que el 
modelo sí.
En el caso de la columna Crude (ﬁ gura 50 y 51), se aprecia que dos variables se han desviado del 
punto de consigna de manera simétrica. Se ha establecido una jerarquía dentro de las variables 
favoreciendo presión, composiciones y temperatura. Las variables con el nivel más bajo de 
jerarquía son los niveles, que son las variables que se encuentran más desviadas. La desviación 
de uno de los dos niveles es compensada por el otro. Debido a que este modelo es más complejo 
por el número de variables que maneja, las interacciones entre las distintas variables son 
complejas y sería necesaria más experiencia acerca de cómo interactúan las distintas variables y 
que ajustes ejercen cambios en otras variables. No obstante, se aprecia que las composiciones 
siguen el punto de consigna, así como la temperatura y la presión.
Las variables manipuladas siguen el punto de referencia previsto, salvo la corriente de Naftas 
Pesadas, como respuesta a la subida del nivel del Reﬂ ux drum, y ligera caída de la corriente de 
Agotamiento, que responde a la bajada en el nivel de la columna.
El MPC, pese a necesitar mayor tiempo de cálculo para su ejecución, logra buenos resultados 
en el control, asegurando las composiciones y manteniendo una temperatura y presión estables.
Ambos controladores MPC cumplen con los requisitos de composición y con los parámetros 
de seguridad impuestos, en un periodo de tiempo razonable y sin sufrir desviaciones severas. 
Se veriﬁ can las ventajas de control deﬁ nidas en apartados anteriores y se comprueba que es 
una medida efectiva para el control de un proceso complejo, cuyas variables tienen una gran 
interacción entre sí. Se comprueba también que, a mayor complejidad del modelo, el tiempo 
para ejecutar la secuencia de cálculo del MPC crece en varios órdenes de magnitud, por lo que 
es recomendable que el número de variables por controlador no supere el rango de 30 – 50, 
teniendo en cuenta una escala y equipos industriales, con una potencia de cálculo que excede a 
la el material empleado para este proyecto.
Con todo en cuenta, no es de extrañar el número creciente de aplicaciones que se implementan 
con este tipo de algoritmos dentro de sectores industriales muy diferentes, debido al gran impacto, 
tanto económico como en eﬁ ciencia, que tienen este tipo de controladores, cobrando especial 
importancia la simulación del modelo, de cuya ﬁ abilidad dependerán las acciones de control que 
tome el controlador.
Como continuación de este proyecto, se podría realizar un estudio más riguroso de la respuesta del 
MPC ante distintas perturbaciones, ajustando la matriz de ponderación de manera consecuente, 
intentando encontrar la mejor conﬁ guración para el controlador. Tambén se podrían introducir 
cambiadores de calor que pongan en contacto distintas corrientes del proceso, para optimizar el 
intercambio de calor, obteniendo la eﬁ ciencia energética asociada a la etapa Preﬂ ash. 
Saliendo del estudio en cuestión, podría aplicarse este algoritmo de control a otros procesos con 
una relación parecida entre las variables para comprobar que se cumplen los objetivos de control.
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7. PRESUPUESTO Y PLANIFICACIÓN TEMPORAL
El presupuesto del proyecto se descompone en horas empleadas en su desarrollo y en la licencia 
del software, así como del ordenador empleado.
Artículo Precio Cantidad Subtotal
Ordenador 700 € 1 700 €
Licencia Aspen 15000 € 1 2000 €
Licencia Matlab 69 € 1 69 € 
Material de Oﬁ cina 50€ 1 50 € 
Horas Alumno 10 € 320 3200 €
Horas Tutor 30 € 25 750 €
Encuadernación 150 € 1 150 €
TOTAL 6919 €
   Tabla 9 - Presupuesto
Si se efectuase un escalado del proyecto, se intuye que el principal activo en estos proyectos 
resulta el componente humano. Cabe destacar que resulta muy interesante para las empresas 
realizar este tipo de estudios, ya que su correcta implementación abarata el coste del proceso 
al no necesitar equipos ni mano de obra, con la posibilidad ilimitada de efectuar cambios, no 
limitados a un equipo físico.
La planiﬁ cación temporal del proyecto abarca 320 horas, repartidas a lo largo de un curso 
académico. La mayoría del tiempo se ha dedicado a la implementación y simulación del modelo 
en las distintas etapas que tienen lugar dentro de este apartado.
Se podría distribuir en 5 apartados:
A continuación se muestra un diagrama de Gantt en el que se detalla el cronograma del proyecto
1 - Documentación del Proyecto: Recopilación de la información que supondrá la 
base del proyecto.
2 – Selección del caso de Estudio: Tras revisar la información relacionada, 
se selecciona un caso de estudio que resulte interesante y que cumpla con las 
expectativas de un Proyecto.
3 – Simulación: Una vez seleccionado el caso de estudio, se procede a la 
implementación en los distintos software empleados. Supone la parte que más 
tiempo consume de todo el proyecto, resultando casi el 50% de tiempo, con más 
exigencia de tiempo por parte de la simulación dinámica.
4 – Análisis de Resultados: Tras aplicar el modelo, se analizan de forma rigurosa los 
resultados, haciendo una comparación con las hipótesis iniciales.
5 – Redacción de la Memoria: Ha consumido aproximadamente un tercio del tiempo.
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8. IMPACTO ECONÓMICO Y SOCIAL
El impacto de los controladores predictivos multivariable en un proceso químico supone una 
mejora en eﬁ ciencia del proceso y una mejor operatividad de la Planta, al no requerir una acción 
activa por parte de un operador. Todo esto supone un impacto económico positivo para la Planta. 
Esto se hace patente en la cantidad de procesos que actualmente incorporan este tipo de control 
(S. Joe Qin, 2012).
La mejora de la etapa de fraccionamiento por medio de una etapa Preﬂ ash previa también supone 
una mejora económica en el proceso, ya que la construcción de esta unidad dentro de una planta 
existente permite mejorar el proceso haciéndolo energéticamente más eﬁ ciente y aumentando la 
capacidad de procesamiento de la etapa.
La simulación mediante ordenadores supone una ventaja para la investigación, pudiendo hacer 
numerosos test antes de una aplicación en Planta piloto, o directamente, para su construcción. 
El manejo de este tipo de software supone una potente herramienta para las empresas de la 
Industria, generando puestos de trabajo que demanden el uso de estas herramientas.
Además, este tipo de sistemas de control permiten obtener productos de mayor pureza y de 
mayor valor económico.
En caso de la aplicación de este tipo de control a un proceso químico, la eﬁ ciencia energética 
supondría un impacto medioambiental positivo, más si tenemos en cuenta que las reﬁ nerías 
obtienen energía, principalmente, mediante la quema de carburantes, por lo que habría una 
menor emisión de CO2 a la atmósfera. Por otro lado, si se habla de un caso de investigación, no 
tendría ningún impacto medioambiental ni un gasto en materias primas. 
El impacto social de este tipo de tecnología abarca desde unos procesos industriales más 
eﬁ cientes, que demandan menos energía y generan menos residuos, hasta la creación de puestos 
de trabajo especializados. Resulta el presente en la Industria y la base para el desarrollo de una 
tecnología más eﬁ ciente, y sobretodo, más responsable, gestionando de manera más eﬁ ciente 
los recursos y aumentado la seguridad en los procesos.
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C
CPBM
Control Predictivo Basado en Modelos
CV
Variable Controlada
F
Feedforward
El control Feedforward, también llamado prealimentación, es un control que mide las perturbaciones 
que llegan al sistema y actúa controlando al sistema para compensar las perturbaciones y que no 
modiﬁ quen su salida. Este método de control permite prever las modiﬁ caciones que va a sufrir el 
sistema y las compensa antes de que la salida del sistema cambie.
G
Ganancia Relativa
La ganancia relativa analiza el comportamiento entre dos variables. Estas ganancias se emplean 
para formar la Matriz de Ganancias Relativas, que dará el comportamiento entre dos lazos de 
control. El comportamiento del lazo de control de la variable importante es más sensible a errores 
de modelo a medida que crece su ganancia estática relativa.
H
Horizonte de Predicción
El horizonte de predicciones es el límite práctico y válido para alguna predicción. En los sistemas 
complejos con gran cantidad de variables que cambian de forma compleja y errática, es imposible 
predecir su comportamiento más allá de un punto determinado; este punto es conocido como 
horizonte de predicción. Más allá de este punto los resultados son inexactos.
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L
Lazo Abierto
Es aquel sistema en que solo actúa el proceso sobre la señal de entrada y da como resultado una 
señal de salida independiente a la señal de entrada, pero basada en la primera. Esto signiﬁ ca que 
no hay retroalimentación hacia el controlador para que éste pueda ajustar la acción de control. Es 
decir, la señal de salida no se convierte en señal de entrada para el controlador.
Lazo en Cascada
Se deﬁ ne como la conﬁ guración donde la salida de un controlador de retroalimentación es el 
punto de ajuste para otro controlador de retroalimentación, por lo menos. El control de cascada 
involucra sistemas de control de retroalimentación o circuitos que estén integrados uno dentro 
del otro.
Lazo Cerrado
Son los sistemas en los que la acción de control está en función de la señal de salida. Los 
sistemas de circuito cerrado usan la retroalimentación desde un resultado ﬁ nal para ajustar la 
acción de control en consecuencia.
M
MIMO
Sistema con varias entradas y salidas (multiple input multiple output)
Mínimos Cuadrados
Es una técnica de análisis numérico enmarcada dentro de la optimización matemática, en la que, 
dados un conjunto de pares ordenados —variable independiente, variable dependiente— y una 
familia de funciones, se intenta encontrar la función continua, dentro de dicha familia, que mejor 
se aproxime a los datos (un "mejor ajuste"), de acuerdo con el criterio de mínimo error cuadrático.
MPC
Control multivariable Predictivo
MON
Motor Octane Number, es el índice de octanaje probado en un motor estático. Intenta reproducir 
la situación en carretera, alto régimen y conducción regular.
MV
Variable Manipulada
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N
NC5
N-Pentano
P
P
Controlador Proporcional
PE
Punto de ebullición
Perturbación
Son señales que tienden a afectar adversamente el valor de la variable controlada de un sistema, 
pero que no son controladas por el mismo. Son capaces de cambiar la carga sobre el proceso y 
son la principal razón por la cual se utilizan sistemas de control de lazo cerrado. 
PI
Controlador Integral
PID
Control Integral Derivativo
R
Respuesta Inversa
Son sistemas cuya variable controlada evolucionan en sentido contrario del que se desea al 
actuar sobre el sistema. Por este motivo, controladores con acciones bruscas (grandes ganancias) 
pueden provocar problemas de inestabilidad.
RGA
Matriz de Ganancias Relativas (Relative gain array)
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RON
Research Octane Number, es el índice de octano que suele ﬁ gurar en las estaciones de servicio. 
Representa, de manera aproximada, el comportamiento en ciudad: Bajo régimen con numerosas 
aceleraciones.
Ruido
Se denomina ruido a una perturbación constante dentro de un proceso, como pueden ser las 
condiciones meteorológicas.
S
Set point
Valor otorgado a una variable, que será el objetivo del controlador
SISO
Sistema con una estrada y una salida (single input single output)
Strippers 
Son pequeñas torres cuya función principal es eliminar los componentes de bajo peso molecular 
(volátiles) de los combustibles extraídos lateralmente en las torres fraccionadoras, el principio físico 
en el que se basa su funcionamiento es la disminución de la presión parcial de los componentes 
por la inyección de un ﬂ uido (fase vapor) en el equipo. En estos equipos se ajusta el punto de 
inﬂ amación de los combustibles. Los ﬂ uidos normalmente usados son vapor o gas seco.
T
Torres Fraccionadoras Crude
Estos equipos permiten separar los diferentes cortes de hidrocarburos presentes en la carga 
previamente vaporizada, produciéndose condensaciones controladas, estableciéndose 
transferencias de energía y masa adecuadas para obtener los combustibles especíﬁ cos. Las 
etapas de equilibrio se logran con dispositivos que permiten un íntimo contacto entre la fase vapor 
(ascendente) y la fase liquida (descendente). Los más comunes son campanas de burbujeo, 
platos de válvulas, platos perforados y rellenos. En estos equipos se ajusta la curva de destilación 
de los combustibles. 
Torres Preﬂ ash 
Son equipos donde no es necesario obtener un fraccionamiento de alta calidad. El objetivo es 
lograr una etapa de equilibrio, donde los hidrocarburos de bajo peso molecular (agua, nafta e 
inferiores) pasen a la fase vapor, para ser enviados directamente a la torre fraccionadora, solo el 
producto de fondo continua como carga del horno. 
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Anexo I - Código MPC Columna Preﬂ ash
clc
clear all
 
load cdi_A_PREFLASH_REF.dat
load cdi_B_PREFLASH_REF.dat
load cdi_C_PREFLASH_REF.dat
load cdi_D_PREFLASH_REF.dat
load cdi_G_PREFLASH_REF.dat
 
% Tras cargar el sistema lineal, se transforma ese modelo a un modelo LTI
% Space-State
 
A = full(spconvert(cdi_A_PREFLASH_REF));
B = full(spconvert(cdi_B_PREFLASH_REF));
C = full(spconvert(cdi_C_PREFLASH_REF));
D = zeros(6,6);
 
% A continuación se comprueba que las dimensiones de las matrices A, B y C
% tengan las dimensiones correctas
 
[nxAr, nxAc] = size(A);
[nxB,nu] = size(B);
[ny,nxC] = size(C);
nx = max([nxAr, nxAc, nxB, nxC]);
if nx > nxC
    C = [C, zeros(ny,nx-nxC)];
end
if nx > nxAc
    A = [A zeros(nxAr,nx-nxAc)];
end
if nx > nxAr
    nxAc = size(A,2);
    A = [A; zeros(nx-nxAr, nxAc)];
end
if nxB < nx
    B = [B; zeros(nx-nxB,nu)];
end
 
% Escalado del Modelo. Esto facilitará la elección del
% factor de ponderación de los controladores y la ganancia del estimador.
% Rangos de Variables y Set points
U_span = [2*(-16), 2*(51), 2*470758, 2*14081, 2*80451, 2*37183]; 
U_nom = 0.5*U_span;
U_zero = zeros(1,6);
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% Valores obtenidos del archivo CDI_List
Y_nom = [2.73, 5.1, 0.15, 0.11, 3.28, 171.28];
Y_span = [0.2, 2*5.1, 2*0.15, 2*0.11, 2*3.28, 2*171.28]; 
Y_zero = [0.9, 0, 0, 0, 0, 0]; 
% Valores obtenidos del archivo CDI_List 
B = B.*(ones(nx,1)*U_span); 
C = C./(ones(nx,1)*Y_span)’;
 
% Se  escala    las  matrices  B  y  C  de  forma  que  todas  las
% variables  de  entrada/salida  se expresen como porcentajes y se deﬁ ne
% el modelo de la planta espacio-estado.
 
G = ss (A, B, C, D);
G.TimeUnit = ‘hours’;
G.U = {‘PRE-Qc’, ‘PRE-Qr’, ‘CDU-FEED’, ‘LIGHTS’, ‘L-NAPHTHA’, ‘PRE-REFLUX’};
G.Y = {‘PRE-Pcond’, ‘PRE-Level’, ‘Comp-NC4’, ‘Comp-142-L’, ‘PRE-R.DRUM-L1’,  ‘PRE-T-
ETAPA 2’};
 
[hsv, baldata] = hsvd(G);
order = ﬁ nd(hsv>0.01,1,’last’);
Options = balredOptions(‘StateElimMethod’, ‘Truncate’);
G = balred(G, order, baldata, Options);
 
U_nom_pct = (U_nom - U_zero)*100./U_span;   % Convert nominal condition from engineering 
units to percentages
Y_nom_pct = (Y_nom - Y_zero)*100./Y_span;
 
%%                         Controlador MPC 
 
Gmpc = ss(G.a, G.b(:,[1:6,1:5]), G.c, zeros(6,11),’TimeUnit’,’hours’);
InputName = cell(1,11);
 
for i = 1:5
    InputName{i} = G.InputName{i};
    InputName{i+5} = G.InputName{i};
    InputName{i+6} = [G.InputName{i}, ‘-UD’];
end
 
Gmpc.InputName = InputName;
Gmpc.InputGroup = struct(‘Mv’, 1:6, ‘UD’, 7:11); % 
Gmpc.OutputName = G.OutputName;
 
% Se deﬁ ne un tiempo de muestreo y el horizonte de Predicción 
 
Ts = 30/3600;       % sample time
PH = 60;            % prediction horizon
CH = 4;             % control horizon
 
MPCobj = mpc(Gmpc, Ts, PH, CH);  % MPC object
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 Mv = MPCobj.Mv;
OV = MPCobj.OV;
 
for i = 1:6 % Rango de variables Manipuladas entre el 0 y el 100%
Mv(i).Min = 0;
Mv(i).Max = 100;
end
MPCobj.Mv = Mv;
for i = 1:6 % Rango de variables Controladas entre el 0 y el 100%
OV(i).Min = 0;
OV(i).Max = 100;
end
 
for i = 2 % nivel liquido entre el 25 y el 75%
OV(i).Min = 25;
OV(i).Max = 75;
end
 
for i = 3:4  % Concentraciones de Salida
OV(i).Max = 50;
end
 
MPCobj.OV = OV;
 
% Factores de Ponderación PREFLASH
MPCobj.Weights.OutputVariables = [0.5, 1, 3, 3, 0.1, 5];
MPCobj.Weights.ManipulatedVariables = [0, 0, 0, 0, 0, 0];
MPCobj.Weights.ManipulatedVariablesRate = [0.5, 0.1, 10, 100, 1, 5];
 
% Ahora se especiﬁ can que los valores nominales para perturbaciones no
% medidas sean cero
MPCobj.Model.Nominal.U = [U_nom_pct’; zeros(5,1)];
MPCobj.Model.Nominal.Y = Y_nom_pct’;
 
% Se ajusta la ganancia estatica del estimador. Esto afecta a la hora de
% lidiar con las perturbaciones
 
T = 900;        % Tiempo de Simulación
r = Y_nom_pct;  % Set points nominales
v = 0;          % Perturbación medida
 
SimOptions = mpcsimopt(MPCobj);
 
SimOptions.InputNoise = [0 0 0 0 0 -3];  % 3% disminución en escalón del reﬂ ujo 
 
EstGain = 25;                       % factor de 25
Gd = getindist(MPCobj);             % Selecciona el modelo base de las perturbaciones de entrada
Gd_new = EstGain*Gd;                % crea un nuevo modelo de perturbaciones
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setindist(MPCobj, ‘Model’, Gd_new); % Selecciona el nuevo modelo
[y_L, t_L, u_L] = sim(MPCobj, T, r, [], SimOptions); % Simulación en bucle cerrado
 
SimOptions = mpcsimopt(MPCobj);
 
y_L1 = y_L/100.*(ones(max(size (t_L)),1)*Y_span) + (ones(max(size(t_L)),1)*Y_zero);
 %% ﬁ guras
 % ﬁ gura 1 Mv/Cv
f1 = ﬁ gure();
subplot(211);
plot(t_L, y_L(:,2:6), [0 t_L(end)], [50 50], ‘k--’)
title(‘Variables Controladas PREFLASH (%) PH=60 CH=4’)
legend(Gmpc.OutputName(2:6), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
 
subplot(212);
plot(t_L, u_L, [0 t_L(end)], [50 50], ‘k--’)%(:,2:6)
title(‘Variables Manipuladas PREFLASH (%) PH=60 CH=4’)
legend(Gmpc.InputName(1:6), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
xlabel(‘Tiempo, h’)
 
% ﬁ gura 2 Concentraciones y Presion
f2 = ﬁ gure();
subplot(211); plot(t_L, y_L(:,3:6), [0 t_L(end)], [50 50], ‘k--’)
title(‘Concentraciones y Temp. de salida PREFLASH (%) PH=60 CH=4’)
legend(Gmpc.OutputName(3:6), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
 
subplot(212);
plot(t_L, y_L(:,2), [0 t_L(end)], [50 50], ‘k--’)
title(‘Presión del Condensador (%) PH=60 CH=4’)
legend(Gmpc.OutputName(1), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
xlabel(‘Tiempo, h’)
 
% ﬁ gura 3 Concentraciones, Temperatura y Presion
f3 = ﬁ gure();
subplot(311); plot(t_L, y_L1(:,[3,4]))
title(‘Concentraciones de salida PREFLASH (%) masico PH=60 CH=4’)
legend(Gmpc.OutputName([3,4]), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
 
subplot(312);
plot(t_L, y_L1(:,6))
legend(Gmpc.OutputName(6), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
title(‘Temp. de salida stg(2)(ºC) PREFLASH PH=60 CH=4’)
 
subplot(313);
plot(t_L, y_L1(:,1))
title(‘Presion PREFLASH, (bar) PH=60 CH=4’)
legend(Gmpc.OutputName(1:3), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
xlabel(‘Tiempo, h’)
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Anexo II - Código MPC Columna Crude
clc
clear all
 
load cdi_A_CRUDE_REFLUJO.dat
load cdi_B_CRUDE_REFLUJO.dat
load cdi_C_CRUDE_REFLUJO.dat
load cdi_D_CRUDE_REFLUJO.dat
load cdi_G_CRUDE_REFLUJO.dat
 
A = full(spconvert(cdi_A_CRUDE_REFLUJO));
B = full(spconvert(cdi_B_CRUDE_REFLUJO));
C = full(spconvert(cdi_C_CRUDE_REFLUJO));
D = zeros(8,8);
 
[nxAr, nxAc] = size(A);
[nxB,nu] = size(B);
[ny,nxC] = size(C);
nx = max([nxAr, nxAc, nxB, nxC]);
if nx > nxC
    C = [C, zeros(ny,nx-nxC)];
end
if nx > nxAc
    A = [A zeros(nxAr,nx-nxAc)];
end
if nx > nxAr
    nxAc = size(A,2);
    A = [A; zeros(nx-nxAr, nxAc)];
end
if nxB < nx
    B = [B; zeros(nx-nxB,nu)];
end
 
% Rangos de Variables y Set points
U_span = [2*(-25), 2*(51), 2*50138, 2*96441, 2*40249, 2*64122, 2*219781, 2*142978]; 
U_nom = 0.5*U_span;
U_zero = zeros(1,8);
 
Y_nom = [1.082, 3.93, 3.87, 0.146, 0.145, 0.152, 0.2388, 160.43];
Y_span = [0.6, 2*3.93, 2*3.87, 2*0.146, 2*0.145, 2*0.152, 2*0.2388, 2*160.43]; 
Y_zero = [0.9, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0]; 
  
B = B.*(ones(nx,1)*U_span); 
C = C./(ones(nx,1)*Y_span)’;
 
%Se  escala    las  matrices  B  y  C  de  forma  que  todas  las  variables  de  entrada/salida  se 
% expresen como porcentajes y se deﬁ ne el modelo de la planta
% espacio-estado. 
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G = ss (A, B, C, D); 
G.TimeUnit = ‘hours’;
G.U = {‘CRUDE-Qc’, ‘CRUDE-Qr’, ‘AGO’, ‘DIESEL’, ‘H-NAPHTHA’, ‘KERO’, ‘RED-CRUDE’, 
‘CRUDE-REFLUX’};
G.Y = {‘CRUDE-Pcond’, ‘CRUDE-Level’, ‘CRUDE-RD-L1’, ‘Comp-378’, ‘Comp-281’, ‘Comp-
142-H’, ‘Comp-225’, ‘CRUDE-T-ETAPA 2’};
 
[hsv, baldata] = hsvd(G);
order = ﬁ nd(hsv>0.01,1,’last’);
Options = balredOptions(‘StateElimMethod’, ‘Truncate’);
G = balred(G, order, baldata, Options);
 
U_nom_pct = (U_nom - U_zero)*100./U_span;   % Convert nominal condition from engineering 
units to percentages
Y_nom_pct = (Y_nom - Y_zero)*100./Y_span;
 
%%
 
%                         Controlador MPC 
 
 
Gmpc = ss(G.a, G.b(:,[1:8,1:5]), G.c, zeros(8,13),’TimeUnit’,’hours’);
InputName = cell(1,13);
for i = 1:5
    InputName{i} = G.InputName{i};
    InputName{i+5} = G.InputName{i};
    InputName{i+8} = [G.InputName{i}, ‘-UD’];
end
 
Gmpc.InputName = InputName;
Gmpc.InputGroup = struct(‘Mv’, 1:8, ‘UD’, 9:13); 
Gmpc.OutputName = G.OutputName;
 
Ts = 3900/3600;                     % sample time
PH = 20;                            % prediction horizon
CH = 4 ;                            % control horizon
MPCobj = mpc(Gmpc, Ts, PH, CH);     % MPC object
 
Mv = MPCobj.Mv;
OV = MPCobj.OV;
 
for i = 1:8 %Variables Manipuladas
Mv(i).Min = 0;
Mv(i).Max = 100;
end
MPCobj.Mv = Mv;
 
for i = 1:8
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OV(i).Min = 0;
OV(i).Max = 100;
end
 
for i = 2 % nivel liquidos 
OV(i).Min = 25;
OV(i).Max = 75;
end
 
for i = 4:7 % Concentraciones 
OV(i).Max = 50;
end
MPCobj.OV = OV;
 
% Factores de Ponderación CRUDE
MPCobj.Weights.OutputVariables = [0.1, 5, 5, 0.01, 0.01, 0.5, 0.5, 1]; 
MPCobj.Weights.ManipulatedVariables = [ 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0]; 
MPCobj.Weights.ManipulatedVariablesRate = [1, 1, 1, 0.1, 0.1, 1, 1, 0.5]; 
 
MPCobj.Model.Nominal.U = [U_nom_pct’; zeros(5,1)];
MPCobj.Model.Nominal.Y = Y_nom_pct’;
 
T = 50;         % Simulation time
r = Y_nom_pct;  % Nominal setpoints
v = 0;          % Measured disturbance
SimOptions = mpcsimopt(MPCobj);
 
% Problems encountered when designing the default state estimator (Kalman ﬁ lter) used by 
MPC.
% The state space plant model is not detectable from measured outputs.
 
SimOptions.InputNoise = [0 0 0 0 0 0 0 -3];  % 3% unit step decrease in reﬂ ux 
 
EstGain = 25;                       % factor of 25
Gd = getindist(MPCobj);             % get default input disturbance model
Gd_new = EstGain*Gd;                % create new input disturbance model
setindist(MPCobj, ‘Model’, Gd_new); % set input disturbance model
 
[y_L, t_L, u_L] = sim(MPCobj, T, r, [], SimOptions); % Closed-loop simulation
 
SimOptions = mpcsimopt(MPCobj);
 
y_L1 = y_L/100.*(ones(max(size (t_L)),1)*Y_span) + (ones(max(size(t_L)),1)*Y_zero);
 
%% ﬁ guras
 
% ﬁ gura 1 Mv/Cv
f1 = ﬁ gure();
subplot(211);
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plot(t_L, y_L(:,1:8), [0 t_L(end)], [50 50], ‘k--’)
title(‘Variables Controladas CRUDE, %.PH = 20 CH = 4’)
legend(Gmpc.OutputName(1:8), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
subplot(212);
plot(t_L, u_L(:,1:8), [0 t_L(end)], [50 50], ‘k--’)
title(‘Variables Manipuladas CRUDE, %. PH = 20 CH = 4’)
legend(Gmpc.InputName(1:8), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
xlabel(‘Tiempo, h’)
 
% ﬁ gura 2 Concentraciones y Presion
f2 = ﬁ gure();
subplot(211); plot(t_L, y_L(:,4:8), [0 t_L(end)], [50 50], ‘k--’)
title(‘Concentraciones y Temp. de salida CRUDE, %. PH = 20 CH = 4’)
legend(Gmpc.OutputName(4:8), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
 
subplot(212);
plot(t_L, y_L(:,1), [0 t_L(end)], [50 50], ‘k--’)
title(‘Presion CRUDE, %. PH = 20 CH = 4’)
legend(Gmpc.OutputName(1), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
xlabel(‘Tiempo, h’)
 
 
% ﬁ gura 3 Concentraciones, Temperatura y Presion
f3 = ﬁ gure();
subplot(311); plot(t_L, y_L1(:,4:7))
title(‘Concentraciones de salida CRUDE, % masico. PH = 20 CH = 4’)
legend(Gmpc.OutputName([4:7]), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
 
subplot(312);
plot(t_L, y_L1(:,8))
legend(Gmpc.OutputName(8), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
title(‘Temp. de salida stg(2) CRUDE, C. PH = 20 CH = 4’)
 
subplot(313);
plot(t_L, y_L1(:,1))
title(‘Presion CRUDE, bar. PH = 20 CH = 4’)
legend(Gmpc.OutputName(1), ‘Location’, ‘NorthEastOutside’)
xlabel(‘Tiempo, h’)
81 Escuela Técnica Superior de Ingenieros Industriales de Madrid
ANEXOS
Anexo III - Script Mpc Preﬂ ash
Set Doc = ActiveDocument
set CDI = Doc.CDI
CDI.Reset
CDI.AddInputVariable "blocks(""PREFLASH"").Condenser(1).QR"
CDI.AddInputVariable "blocks(""PREFLASH"").Furnace(1).QR"
CDI.AddInputVariable "streams(""CDU-FEED"").FmR"
CDI.AddInputVariable "streams(""LIGHTS"").FmR"
CDI.AddInputVariable "streams(""NAPHTHA"").FmR"
CDI.AddInputVariable "blocks(""PREFLASH"").Reﬂ ux.FmR"
CDI.AddOutputVariable "blocks(""PREFLASH"").Condenser(1).P"
CDI.AddOutputVariable "blocks(""PREFLASH"").Stage(10).Level"
CDI.AddOutputVariable "streams(""LIGHTS"").Zmn(""NC4"")"
CDI.AddOutputVariable "streams(""NAPHTHA"").Zmn(""PC142C"")"
CDI.AddOutputVariable "blocks(""PREFLASH"").Reﬂ uxDrum(1).LevelL1"
CDI.AddOutputVariable "blocks(""PREFLASH"").Stage(2).T"
CDI.Calculate
Anexo IV - Script Mpc Crude
Set Doc = ActiveDocument
set CDI = Doc.CDI
CDI.Reset
CDI.AddInputVariable "blocks(""CRUDE2"").Condenser(1).QR"
CDI.AddInputVariable "blocks(""CRUDE2"").Furnace(1).QR"
CDI.AddInputVariable "streams(""AGO"").FmR"
CDI.AddInputVariable "streams(""DIESEL"").FmR"
CDI.AddInputVariable "streams(""HNAPHTHA"").FmR"
CDI.AddInputVariable "streams(""KEROSENE"").FmR"
CDI.AddInputVariable "streams(""RED-CRD"").FmR"
CDI.AddInputVariable "blocks(""CRUDE2"").Reﬂ ux.FmR"
CDI.AddOutputVariable "blocks(""CRUDE2"").Condenser(1).P"
CDI.AddOutputVariable "blocks(""CRUDE2"").Stage(25).Level"
CDI.AddOutputVariable "blocks(""CRUDE2"").Reﬂ uxDrum(1).LevelL1"
CDI.AddOutputVariable "streams(""AGO"").Zmn(""PC378C"")"
CDI.AddOutputVariable "streams(""DIESEL"").Zmn(""PC281C"")"
CDI.AddOutputVariable "streams(""HNAPHTHA"").Zmn(""PC142C"")"
CDI.AddOutputVariable "streams(""KEROSENE"").Zmn(""PC225C"")"
CDI.AddOutputVariable "blocks(""CRUDE2"").Stage(2).T"
CDI.Calculate
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Anexo V - Esquema del Proceso
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Anexo VI - Resultado de las corrientes en estado Estacionario
   Tabla 10 - Resultados Estado Estacionario
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Anexo VII - Figuras de la composición de las corrientes
   Figura 55- Corriente Compuestos Ligeros
   Figura 56 - Corriente Naftas
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    Figura 57 - Corriente Nafta Pesada
    Figura 58 - Corriente Keroseno
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    Figura 59 - Corriente Diesel
 
 
    Figura 60 - Corriente Agotamiento
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    Figura 61 - Corriente Gelatina de petróleo, crudo Reducido
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Anexo  VIII - Composición de la corriente de entrada Mixcrude
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Anexo  IX - Esquema Simulación es estado Estacionario 
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Anexo X - Esquema Simulación en estado Dinámico
